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frente los que osan clavar su pupila sin temer a la cequera. Los
corazones menguados no cosechan rosas en su huerto por temor
a las espinas, sin saber que es necesario exponerse a ellas para
escoger las flores mejor perfumadas.”

José Ingenieros



Cicond
——
D
Al n — =
Al
Qrebo
—— .
feed B

Dedicatoria




Dedico esta tests con todo el amor que merecen

A mi Madre, por el infinito amor que me brinda, por tantos desvelos,
por todos los sacrificios, y porque la amo.

A mi Padre, aunque lejos, siempre presente, y por esa inmensa
confianza que deposita en mi.

A Marvin, porque no puedo estar mds orgulloso de él, y para guiarlo

con el ejemplo.
A Katia, por su sonrisa de cada dia e inagotable fuente de amor, por
estos maravillosos afios juntos apoydndome y por su enorme

comprension.

A Christian y a Cynthia, por [levarse una parte de mi corazon.



Qcond
—
O
IS N ——*
ol
Qrebo
————. ¢
feed B
——————p

ﬂgmzﬁzcimientos




Agradecimientos:

A Gretel, por darme tanta confianza, por respetar mis ideas (no siempre geniales), por
proporcionarme tantas oportunidades, por ensefiarme con sabiduria y dedicacion el arte de la
ingenieria, por alentarme y darme sequridad en todo momento, y por tener ese magnifico

cardcter que tanto admiro.

A Gladys, por dejarme ocupar un puesto en su gran corazon, por aguantarme todos estos afios y

por tener una nieta tan especial.

A mi otra madre: Nora, por ser la persona con el corazon mds grande que conozco, y por

inspirarme con esa fuerza de espiritu que la caracteriza.

A Techin, por nuestra amistad de siempre, por ser el hombre mds leal y sincero que conozco, por

saber que puedo contar siempre con él.
A Ismaray, por dedicarse a la noble profesion de tratar de hacer feliz a mi hermano.

A Lenier, Elvis y Alexander, porque a pesar de ser tan diferentes, se han convertido en

excelentes amigos que me han brindado su apoyo incondicional siempre.
A Batista y Yosvany, por ser excelentes personas y tan buenos comparieros.
A mis tias, tios y primos, por ese carifio familiar que irradian.

A mi tia Maria, tio Chicho, Arays y Edua, por siempre estar pendientes de mi carrera y
ayudarme con ese espiritu incansable de perfeccion y lucha que tienen, desde el otro lado del

Océano Atldntico.

A Geysi y a Betty, por estar cada vez mds cerca de mi familia.

A Yoelsys, por darme una mano en los momentos de aprietos.

A Luis Ernesto y a la Brigada de Mtto del CAP.

A los técnicos Eduardo, Fela y Margarita, sin su ayuda nada hubiera podido ser.

A todos mis profesores, que dieron lo mdximo, en mi formacion como ingeniero y como persond.



o e
feed

Cieond

Crehbo
-

=]

=Y

Resumen



Resumen:

El trabajo esta encaminado a disefiar una Planta Demostrativa de obtencion de
biodiesel a partir del aceite presente en un residuo de la industria azucarera
como la cachaza, basados en los resultados encontrados a nivel de laboratorio
para realizar el disefio. Se realizd una extensa busqueda bibliografica con vistas
a seleccionar la variante de produccion mas factible, asi como las materias
primas para llevar a cabo el proceso, donde el aceite de cachaza, el alcohol
etilico y el catalizador etoxido de sodio fueron las variantes mas atractivas. Se
validaron los parametros de operacion en la etapa de extraccion del aceite,
determinados en trabajos anteriores, y se evalud la posibilidad de realizar esta
extraccion con solvente en dos etapas con corrientes cruzadas, resultando de
esta un aumento de la produccién de aceite y de los rendimientos por litro de
solvente usado. Se determiné la metodologia para llevar a cabo la reaccién de
Transesterificacion usando etanol con una pureza de 96°GL y con relaciones de
alimentacion al reactor de 3.5 y 15 mol de etanol/mol de aceite, resultando de
esta ultima la formacién de jabones durante la reaccion. Ademas de realizaron
los balances de masa y energia del proceso tecnoldgico, asi como el diseno el
equipamiento completo de la planta, utilizando el método de escaldo para el
disefio de los tanques de extraccion del aceite. El analisis/ de factibilidad del
proceso demostré que es posible disminuir el precio de los coproductos
(alcoholes grasos), con valores adecuados del tiempo de recuperacion de la

inversion.

Palabras claves:

Biodiesel, cachaza, transesterificacion, escalado.



Ccond
——
0
RIS N =
o
Crebo
B —— ¢
feed B
.

Abstract




Abstract:

This paper is going to design a demonstrative plant of biodiesel producing from
sloth’s oil, based on the results found in the laboratory level in order to do the
plant’s design. It was made an extensive bibliographic search to select the most
feasible variants production, like the raw materials to carry out the process,
where the sloth’s oil, the ethylic alcohol and the sodium ethoxide catalyst were
the most attractive variants, it was validated the operation’s parameters in the oil
extraction stage; determined in previous papers, it was evaluated the possibility
to do this extraction whit solvent in two stages with cross current resulting of this
an increase in the oil production and to the output per liters of the solvent. It was
determined the methodology to carry out transesterification reaction using
ethanol with purity of 96°GL, and whit ratio of 3.5 and 15 mol of ethanol/mol of oil
to the reactor; resulting ratio of 15 the soap formation during the reaction. It also
made mass and energy balance of the technologic process, such as the design
of completely equipment of the plant, using the scale up method to the design of
the extraction equipment. The analysis of the process feasibility demonstrated,
that it is possible to decrease the price of co-products (AAPM), with appropriate

values time of the inversion recovery.

Key word:

Biodiesel, sloth, transesterification, scale up.
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Introduccion

Introduccion

La busqueda de combustibles alternativos que mitiguen el efecto negativo de los
combustibles fosiles en el medio ambiente y en la economia mundial es una
necesidad de la humanidad hasta tanto no se desarrolle una forma radical de
sustituir la matriz energética actual basada en la combustién de estos ultimos. La
utilizacion de los biocombustibles no es una solucién definitiva al problema de la
energia, solo se utilizaria para la transicion a otros tipos de tecnologias mas
avanzadas y baratas, dentro de los biocombustibles.

La busqueda de fuentes y tecnologias alternativas de energia debe ser una de
las prioridades mundiales en los proximos afos y décadas. Dos caracteristicas
de estas nuevas fuentes y tecnologias son esenciales: la minimizacién del
impacto ambiental y la renovabilidad. Una de los problemas mas frecuentes en
éste campo es la adaptabilidad de dichas energias a la vida cotidiana, ya que la
transicion hacia éstas acarrea costos frecuentemente insuperables. Sin
embargo, el desarrollo de los llamados biocombustibles, se presenta como una
alternativa alentadora, siempre y cuando no obtengan a partir de semillas o
plantas que puedan servir de alimentos, ni comprometan los cultivos de las
tierras destinadas a estos.

El biodiesel es un producto que ha tomado relevancia a nivel internacional a
partir de la crisis experimentada por los combustibles fésiles, producto de su
escasez y de los problemas ambientales que traen consigo. Se han estudiado
muchas fuentes para su obtencion, la mayoria de las cuales atentan de una
forma u otra al desarrollo alimenticio de los paises pobres que dependen de la
agricultura y ademas poseen un elevado costo para su obtencién; las materias
primas de bajo costo (como los aceites usados o grasas animales), requieren
complejos procesos de purificacion para disminuir el contenido de humedad y de
acidez, lo que hace que el proceso sea muchas veces no rentable. Sin embargo
la cera de cafa que es una fuente de acidos grasos no ha sido objeto de

atencion a nivel mundial.
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La utilizacién de la cera como fuente para la produccién de biodiesel es una
forma de obtener un biocombustible sin utilizar como materia prima fuentes de
alimentos, ni emplear tierras para el cultivo de materias primas con este fin.

El Biodiesel se produce a partir de los aceites vegetales u animales convirtiendo
estos a ésteres de etilo, a través de un proceso denominado transesterificacion,
usando etanol o metanol en presencia de un catalizador basico. La reaccion se
lleva a cabo entre 25 y 80°C, con agitacion mecanica. Ademas del biodiesel (etil
ésteres), en la reaccidn de transesterificacion, se obtiene un producto de un alto
valor agregado: la glicerina o los alcoholes de alto peso molecular (AAPM), de
acuerdo a la materia prima empleada; estos pueden ser comercializados,
ayudando a la factibilidad econdmica de la planta.

Desde hace dos afios, en la Facultad de Quimica y Farmacia se desarrolla un
proyecto de aprovechamiento de residuales solidos de la industria azucarera que
incluye la posibilidad de obtencion de biodiesel y coproductos a partir de los
mismos, y ya se ha disefiado una planta demostrativa para su implementacion.
El disefio de esta planta ha demostrado ser factible desde el punto de vista
técnico y econdmico, sin embargo se encuentra en el periodo de construccion,
momento en el cual es posible realizar modificaciones en su operacion que
permitan obtener mayores rendimientos.

Partiendo de que para el desarrollo de un proceso es necesaria la determinacion
de los parametros de operacion para las diferentes etapas a nivel de laboratorio
es que se plantea el problema a resolver por este trabajo:

Problema.

El disefio de una planta de obtencion de biodiesel a partir de un residuo de la
industria azucarera como la cachaza, requiere de la reproducibilidad de los
resultados a nivel de laboratorio.

A partir de este Problema se plantea la siguiente Hipotesis:

Hipotesis.

A partir de un estudio de laboratorio es posible optimizar los parametros de
operacidon de una planta demostrativa para la obtencion de biodiesel a partir de

cachaza.
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Para comprobar esta Hipotesis se plantea el siguiente Objetivo General:
Objetivo general.

Disenar una Planta Demostrativa para la produccioén de biodiesel a partir de los
resultados obtenidos en el laboratorio.

Al que se le dara cumplimiento a partir de los siguientes Objetivos Especificos.

Objetivos especificos.

1. Conocer el estado del Arte de la produccion de biodiesel a nivel mundial.

2. Determinar la variante de produccién mas factible, asi como la metodologia
para llevar a cabo la transesterificacion del aceite, usando la cachaza como
materia prima.

3. Validar los parametros de produccion de Biodiesel.

4. Determinar los consumos de materiales y de energia en cada etapa del
proceso, a partir de los balances de masa y de energia.

5. Disenar la planta de produccion de biodiesel.

6. Realizar un analisis de factibilidad econdmica de la Planta de Biodiesel,

mediante indicadores estaticos y dinamicos.
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Capitulo I: Revision Bibliogrdfica

Capitulo 1: Revision Bibliogréfica.

1. Situacién de los combustibles fosiles.

Un alto porcentaje de los combustibles que se utilizan en el mundo (gasolinas,
Gas Oil, Gas Natural, entre otros) provienen del petrdleo, el cual es una fuente
de energia no renovable y al ritmo de consumo actual se consumira
completamente muy pronto. Las reservas mundiales de petrdleo se estiman que
alcanzaran para 40 afos y las de gas para 70 afos, aproximadamente.
(http.//www.agro.libertad.org.ar/material%202006/Biodiesel.ppt)

El combustible diesel, tiene una funciéon esencial en el desarrollo econdémico e
industrial de los paises. La alta demanda energética en el mundo industrializado
asi como en el sector doméstico, la politica altamente consumista de los paises
capitalistas y los problemas de contaminacion debido al extenso uso de los
combustibles fosiles, hace cada vez mas necesario el desarrollo de fuentes de
energia renovables, una de ellas es la produccién de biocombustibles, sin limites
de duracién y con un impacto en el medio ambiente mucho menor que los
combustibles tradicionales. Es necesario tener en cuenta que estas alternativas
deben ser técnicamente  factibles, econdmicamente  competitivas,
medioambientalmente aceptables, provenir de fuentes renovables y estar
disponibles rapidamente. (Meher, L.C., et al 2006)

Mediante el desmesurado consumo de combustibles fésiles (principalmente el
petréleo), se incrementa considerablemente el contenido de CO; en la
atmodsfera. En el periodo desde 1990 y hasta el 2010, se estima que el 90% de
las emisiones de CO; en la Union Europea, seran debidas a la combustion de
combustibles fosiles por los autos. (Serrano, D. 2005). Segun Martinez, A., solo
en el Siglo XX, el contenido de este gas de efecto invernadero, crecié en un
23%, trayendo consigo un aumento de la temperatura promedio en la tierra de
0.5 - 1°C; suponiendo que este crecimiento se comporte con la misma tasa, al
final del Siglo XXI, la temperatura promedio habra aumentado de 3 - 5°C, con
consecuencias catastroficas para la vida en la tierra.

La distribucidén actual de las reservas de petréleo en el mundo se muestra en la

figura 1, donde se evidencia que mas del 63% de las reservas mundiales se


http://www.agro.libertad.org.ar/material 2006/Biodiesel.ppt
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encuentran en el Oriente Medio, siendo este un rasgo negativo en la distribucién

de los combustibles fésiles.

Europa e Ex-Unifio Sovidica

América do Nors 63,6

Américas Central & do Sul §

Fig.1. Distribucion mundial de las reservas de petroleo.

2. Biocombustibles.

Biocombustible, segun la etimologia de la palabra seria un combustible de
origen biologico; viéndolo asi, incluso el petréleo lo seria, pues procede de
restos fosiles; pero se tiende a definir como biocombustible a un combustible de
origen biolégico obtenido de manera renovable a partir de restos organicos o
biomasa. (www.biocombustibles.es)
Entre las energias renovables podemos mencionar las siguientes:

e Energia de la biomasa

e Energia Edlica

e Energia Solar

e Energia Geotérmica
Estos tipos de energias extenderan la vida de los combustibles fosiles y
permitiran desarrollar adecuadamente una nueva matriz energética alternativa.
(Bacovish, O. 2006)
Los Biocombustibles, al proceder de las plantas, cuando son quemados
(oxidados) devuelven a la atmdsfera el didéxido de carbono que la planta tomé
del aire tiempo atras. Por tanto, desde el punto de vista ecoldgico es un sistema

que respeta el medio ambiente, pues no hay un aumento neto de gases de

-5-
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efecto invernadero. Es posible utilizar este tipo de combustible como
complemento o para aprovechar ciertos recursos que serian desperdiciados,
aunque cubra un pequeio porcentaje de la produccion de energia total,
aportaria su contribucion de todos modos.

(www.biocombustibles.es)

co,

Fotosintesls

Transformacion

biodiesel

Fig. 2. Ciclo cerrado de CO, mediante el empleo de Biocombustibles.

Utilizar otros combustibles alternativos en los motores actuales, seria mas
sencillo que la utilizacion de otras fuentes de energia como la de hidrégeno que
se basa en una tecnologia totalmente distinta a la de estos motores. Aunque
estos biocombustibles no se utilizarian para sustituir el modelo energético actual,
pues haria falta utilizar para ello, gran parte de las semillas y aceites que sirven
como alimento a millones de personas, ademas de una gran cantidad de tierras
para su cultivo; estos biocombustibles sélo ocuparian una posicion estratégica
para dar tiempo a la transicion a otras fuentes de energia renovables, como la
del hidrégeno.

Los Biocombustibles se pueden clasificar como:


http://www.biocombustibles.es/

Capitulo I: Revision Bibliogrdfica

Tabla 1.1. Clasificacion de los Biocombustibles.

Residuos vegetales

. Madera
SOLIDOS

Fraccion organica de los RSU

Madera

Biodiesel

, Bioetanol
LIQUIDOS

Biometanol

Aceites vegetales

Biogas
GASES

Hidrogeno

Los Biocarburantes son aquellos que pueden ser utilizados en los motores de
combustion interna: Biodiesel para los motores Diesel (Ciclo Diesel) y Bioetanol
para los motores de gasolina (Ciclo Otto). (Serrano, D., 2005)

Los dos productos mas desarrollados y empleados actualmente son: el Bioetanol
y el Biodiesel, los cuales son combustibles ecoldgicos, no toxicos, y renovables,
que pueden producirse con un equipamiento relativamente sencillo, a partir de

los recursos renovables disponibles en cada area geogréafica.

Situacién mundial de la produccién de Biodiesel.

Segun datos expuestos en el programa de la TVC: Mesa Redonda Informativa
del 1 de marzo del 2007: “Las Energias Alternativas: A favor y en contra”, la
produccion de este biocombustible en especifico ha aumentado
exponencialmente en los ultimos anos, como refleja la figura 3. El principal
productor de biodiesel en el mundo actualmente es Alemania, que concentra el
63% de la produccion. Le sigue Francia con el 17%, Estados Unidos con el 10%,

Italia con el 7% y Austria con el 3%.


http://es.wikipedia.org/wiki/Biodi%C3%83%C2%A9sel
http://es.wikipedia.org/wiki/Alemania
http://es.wikipedia.org/wiki/Francia
http://es.wikipedia.org/wiki/Estados_Unidos
http://es.wikipedia.org/wiki/Italia
http://es.wikipedia.org/wiki/Austria
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Produccion Mundial de Biodesel

80

60 -
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20 -

Millones de Galones
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Fig. 3. Produccion Mundial de Biodiesel
3. Biodiesel.

3.4 Conceptos y Terminologia.

Segun la definicion de American Standards for Testing and Materials (ASTM), el
concepto de Biodiesel es: Esteres monoalquilicos de &cidos grasos de cadena
larga derivados de lipidos renovables tales como aceites vegetales y que se
emplea en los motores de ignicion por compresion (motores diesel) o en
calderas. (Martinez, M. 2003)
Otros autores lo definen como un combustible alternativo producido a partir de
materias de base renovables, como los aceites vegetales, es un combustible
liquido no contaminante y biodegradable. Quimicamente son ésteres de metilo o
de etilo, con cadenas largas de acidos grasos. (Knothe, G., 2002)

O
{lzll C Hs_D_(LJ_ (CHzhe CHy
R;—C— OEt !

ethyl Stearate
Férmula general Y

Se obtiene por reaccion de transesterificacion de un triglicérido o éster con un
alcohol, tipicamente metanol o etanol, utilizando una catalisis homogénea acido-
base. Tiene una serie de ventajas respecto del diesel derivado de petréleo, pero
la principal razon para su utilizacion es el hecho de que presenta un impacto

ambiental mucho menor que los derivados del petréleo. (ANEXO 1)
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Al biodiesel también se le conoce como biogasodleo, diéster, etil o metilésteres,
FAME, entre otros.

3.5Caracteristicas Basicas

El biodiesel, puede ser usado en forma pura al 100 % (B100), como una base de
mezcla para el diesel de petroleo (B20), o en una proporcion baja como aditivo
del 1 al 5 % (B5). De esta forma el biodiesel puede complementarse con el
petroleo, no competir con este.

Sus propiedades fisicas y quimicas para la operacion de los motores diesel, son
similares a la de los combustibles con base de diesel petroleo (Strong, Ch., et al
2004). (Anexo Il y lll). Las cadenas de la molécula de biodiesel, al estar
oxigenadas, le otorgan al motor una combustion mucho mas limpia. (Knothe, G.,
2002)

3.6 Ventajas del Biodiesel.

v' Renovable fuente de energia.

v" Es 100% biodegradable en alrededor de 21 dias.

v" No enciende ni estalla espontaneamente debido a que tiene un alto punto de
inflamacion o temperatura de ignicion.

v Las emisiones de dioxido de carbono se reducen considerablemente hasta
un 78% cuando se usa B100 y en un 35% cuando es B20. Ademas el CO,
emitido durante la combustidén del biodiesel es totalmente reabsorbido por los
plantas, por lo tanto no existen emisiones netas de CO, a la atmodsfera,
dando un balance positivo de diéxido de carbono y evitando la emision
adicional de Gases de Efecto Invernadero.

v' Las emisiones de mondxido de carbono durante la combustién del biodiesel
es del orden del 50% inferior (comparada con la combustion del diesel).

v" No se produce emision de didxido de azufre ni 6xidos del mismo cuando se
usa B100 pues el biodiesel no contiene azufre.

v" Reduce las emisiones en los gases de escape de hidrocarburos aromaticos
policiclicos (PAH) y sus nitroderivados (nPAH). Estos compuestos son

cancerigenos y muy toxicos segun estudios realizados.
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v' La combustion de Biodiesel disminuye en 93% la cantidad de hidrocarburos
totales no quemados, pues esta es mas completa que la del diesel
convencional. Este es un factor contribuyente en la formacion localizada de
smog y destruccion de la capa de ozono.

Permite el empleo de residuales en su produccion.

Su punto de inflamacion es superior, haciendo la manipulacién y el
almacenamiento mas seguros que en el caso del combustible diesel
convencional. Posee ademas un alto punto de ignicién y por ello es mas
seguro para el trasporte de pasajeros.

El biodiesel es el primer y unico combustible alternativo que posee una
evaluacion completa de emisiones y efectos potenciales sobre la salud de las
personas, aprobado por E.P.A. (Environmental Protection Agency) segun lo
dispuesto en el articulo 211(b) del Clean Air Act.

Sus caracteristicas son similares a las del diesel convencional, superandolas
en muchos parametros. (Anexo Il)

El balance energético del biodiesel, considerando la diferencia entre la
energia que produce 1 Kg. de biodiesel y la energia necesaria para la
produccion del mismo, desde la fase de recepcién de la cachaza hasta la
fase final es positivo al menos en de 43%. Por lo tanto puede ser

considerada una actividad sostenible.

3.7 Desventajas o limitaciones del biodiesel.

No seria justo abogar sélo por las ventajas del biodiesel, sin hacer mencion de

sus desventajas. Estas son:

v" Presenta elevados costos de materia prima.

v' Las emisiones de los 6xidos de nitrégeno (NOy), aumentan en un 13 por
ciento. Esto es un factor contribuyente en la formacion localizada de smog
y destruccion de la capa de ozono,.

v" Presenta problemas de fluidez a bajas temperaturas (menores a 0°C)
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v" Presenta escasa estabilidad oxidativa, y su almacenamiento no es
aconsejable por periodos superiores a 6 meses.

v' Su poder solvente lo hace incompatible con una serie de plasticos y
elementos derivados del caucho natural, y a veces obliga a sustituir
mangueras en el motor.

v' Su carga en tanques ya sucios por depdsitos provenientes del gasoil
puede presentar problemas cuando por su poder solvente "limpia" dichos
depdsitos, transportandolos por la linea de combustible.

v' Se necesitan grandes espacios de cultivo, dado que del total de la
plantacién sélo se consigue aproximadamente un 7% de combustible en
peso.

v La mayoria de las veces se sacrifican las tierras destinadas a la siembra
de alimentos, para los cultivos que se utilizaran en la produccion de
biocombustibles, y en muchos casos se emplean muchos de los propios
alimentos con este fin, por ejemplo, el maiz, la soja, las semillas de

girasol, trigo, entre otros.

(Castro, F., 2007, Larosa, R., 2004, Strong, Ch., et al 2004, Martin, P., 2006,
Stratta, José. 2000, www.Growfuel.com, revista.consumer.es, Biodiesel.com.ar,
es.wikipedia.org/wiki/BiodiA©sel.)

Estas dificultades pueden ser eliminadas facilmente, ya sea haciendo pequefas
adaptaciones al motor, buscando materias primas mas baratas, adicionandole
ciertas sustancias al combustible, y sobre todo no convirtiendo los alimentos en
biocombustibles, ni utilizando las tierras destinadas para los primeros en la
produccion de estos ultimos.

3.8Propiedades del biodiesel.

El biodiesel puede obtenerse de alrededor de una centena de productos
vegetales y animales, los cuales son transformados a metil ésteres o etil ésteres
por transesterificacion. Debido a esto las propiedades del biodiesel variaran
segun la materia prima empleada. En el Anexo IV se muestran algunas de las

propiedades definidas por las normas ASTM para el biodiesel (B100).
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Una comparacion necesaria entre las propiedades del biodiesel y el diesel
convencional se puede observar en el Anexo Il, donde se demuestran las
grandes perspectivas de utilizacion del primero en los motores diesel con
modificaciones minimas o nulas en muchos casos.

Las propiedades del Biodiesel pueden variar segun la materia prima usada,
como se muestra en el Anexo lll, sin embargo, hay una diferencia mayor entre el
diesel convencional y el biodiesel que entre el biodiesel proveniente de
diferentes fuentes.

3.9 Algunas consideraciones econémicas.

Ademas de las consideraciones de indole técnica y ambiental existe el factor

economico, crucial para poder ponderar el alcance que puede llegar a tener este

tipo de alternativa.

Para este analisis se deben considerar los siguientes factores principales:

v' Costo de la materia prima (aceites) regidos por precios internacionales.

v' Costos de procesamiento, produccion y almacenamiento del biodiesel.
Variables en funcion de la tecnologia aplicada.

v" Proporcién final de biodiesel en el combustible final.

v" Costos de distribuciéon y comercializacion.
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Fig. 4 Distribucion de los costos del biodiesel.

La produccion de biodiesel esta limitada por los altos precios de los aceites y por
la etapa de purificacion de los productos secundarios. La busqueda de sustratos
mas baratos lleva al uso de aceites usados, aceites residuales y a las grasas

animales. Aunque estos aceites son mas baratos requieren de un proceso
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adicional para eliminar la acidez e impurezas presentes en ellos. (Wenzel B., et
al 2006)

4. Alternativas tecnoldgicas vy de produccion. Comparacion.

En el mundo actualmente existen varias formas o alternativas para la produccion
del biodiesel. Estas se basan fundamentalmente en:
+ Eleccion de las diferentes materias primas.
% El uso de metanol o etanol.
+»» Reaccion con catalisis acida, basica, o una combinacioén de ellas.
+ Tipos de catalizadores empleados.
+» Tecnologias de produccion.

4.1Reaccion de transesterificacion.

Segun Fukuda, H. et al, Brewster, R. y otros autores, la transesterificacion,
también llamada alcohdlisis, es la separacion de un alcohol de un éster, por otro
alcohol, en un proceso similar a la hidrolisis excepto que se emplea un alcohol
en vez de agua. Los alcoholes mas apropiados son el metanol, etanol, propanol
y butanol, usandose en la mayor cantidad de casos etanol y metanol. Este
proceso ha sido ampliamente usado para reducir la viscosidad de los
triglicéridos, mejorar las propiedades fisicas y quimicas de los combustibles
renovables y asi mejorar el funcionamiento de los motores de combustion.

Esto se logra debido a que se rompen las cadenas moleculares largas de los
aceites, para formar cadenas mas cortas de metil ésteres y glicerina o alcoholes.
(Canoaira, L., et al 2005)

El sistema reaccionante a considerar para el proceso es el siguiente:

Catalysi

RCOOR! + R’OH = RCOOR* + R'OH

Ester Alcohol Ester Alcohol

Fig.5: Ecuacion general de la transesterificacion.
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Q
[
“‘8‘“““": CH,OH
Y | NaOH o |
R_E_D_THE + SCZHSDH _}.‘_ 3JR-C-0-CH, + CH,OH
1] |
R-C-0-CH, CH_OH
Triglicérido Etanol etiléster Glicerina

Fig. 6: Ecuacion general de transesterificacion de un triglicérido.
Catalizador
Triglicérido (TG) + R'OH *—. Diglicérido(DG) + R’COOR; (1)

Catalizador
Diglicérido(DG) + R'OH X Monoglicérido (MG) + R°COOR; (2

Catalizador
Monoglicérido (MG) + R'OH =—, Glicerol + R'COOR; (3)

Fig.7: Mecanismo de reaccion.

El mecanismo representa las tres reacciones reversibles y consecutivas (en
serie) de la transesterificacion, donde Ry, Ry, R3 y R’ son los grupos alquilo. El
primer paso es la conversion de los triglicéridos en diglicéridos, el cual es
seguido de la conversion de los diglicéridos a monoglicéridos y de estos ultimos
a una molécula de glicerol, se produce también una molécula de etil éster por
cada paso de la reaccién, dando finalmente tres moléculas de etil éster por cada
molécula de triglicérido.

Ademas de la reaccion de transesterificacion, pueden ocurrir otras reacciones

en este proceso:

MaOH
Triglicérido + 3 MeOH +—=  Glicerina + 3 R-CO0-Me (n
H:O
Triglicerido + 3 OHNa .—*  Glicerina + 3 R-COO- Na (2)
R-COOH + NaOH —+ R-COO-Na + H,0 (3

Fig. 8: Reacciones de los triglicéridos y de los acidos.
(Dalla, B. et al 2006), (L.C. Meher et al. 2004), (Vicente, C. et al 2001)
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La mezcla de metilésteres (biodiesel), se representa con R-COO-Me. El agua
producida en la reaccion (3), que aparece en el sistema por la neutralizacién de
los acidos grasos, favorece la reaccion (2) que es la reaccién de saponificacion
de los aceites, la cual, disminuye la conversibn de los triglicéridos
considerablemente segun Wenzel B., et al. De esta manera, los acidos grasos
libres presentes en el sistema se estan transformando en material de bajo valor.
Por lo tanto, en los materiales de alta acidez, este esquema reaccionante
conduce a un bajo rendimiento del proceso, perdiéndose los acidos grasos que
se transforman en jabones.

La soda caustica interviene simplemente como catalizador, pero en presencia de
acidos grasos libres, tiende a neutralizar los mismos formando jabones. En tal
sentido, debe asegurarse una cantidad suficiente de hidroxido de sodio que
permita no sélo neutralizar los acidos sino también actuar como catalizador. Un
nivel demasiado alto de acidos grasos libres puede incluso ser prohibitivo para la
reaccion, si este lleva a una excesiva formacién de jabones. Por otro lado, una
cantidad insuficiente de catalizador no permitira una reaccion con rendimiento
satisfactorio. Ademas, la presencia de jabones complica las etapas de
separacion de fases y purificacion.

Un mecanismo mas detallado se expone por Schuchardt, U., et al en 1998 y
mas adelante por Larosa, R., en el 2004, representado en la figura 9.

En el paso a) de la reaccion el alcohol reacciona con el catalizador basico. R1 es
el grupo alquilo que forma parte de la cadena del acido graso del triglicérido. En
el paso b) el radical cargado negativamente (CH,O-) reacciona con el doble
enlace del grupo carbonilo del triglicérido. En el paso c) se forma una molécula
de éster alquilico (Ri{COOCH,;), en este caso especificamente se trata del
metilester. En el paso d) se regenera el catalizador formandose un diglicérido.
Los pasos del a) al d) se repiten hasta la desaparicién del triglicérido con la

formacioén del monoalquil éster y glicerina como productos finales.
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- +
CH,O0H + X —= CH O+ XxH ()
/--"_"--\ ¢H; O COR, CH, 0 COR,
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CH,0 + m—ﬁf@‘v"‘z — F'.1—(|3 —0—-CH, (k)
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H,C—0~ H,C—OH

Fig. 9: Mecanismo detallado de la transesterificacion.

e Contaminantes de la reaccion.

La presencia de agua durante la reaccion es uno de los mayores problemas en
el proceso de obtencidon de los etilésteres, pues favorece, en medio alcalino la
saponificacion de los aceites y no la transesterificacion de los mismos,
produciendo jabones y disminuyendo el rendimiento de la reaccion. Ademas
lleva a la desactivacion del catalizador. Esta agua esta presente sobre todo en el
etanol, pues este ultimo forma una mezcla azeotrdpica con el agua que impide la
destilacion con mas de 96°GL de pureza, requiriendo para esto una destilacion
mas compleja que se traduciria en mayores costos. El agua también puede estar
presente en el catalizador y en el aceite, en este caso se precisa de un proceso
de secado previo.

Otro de los contaminantes en la reaccion son los acidos grasos libres, pues
estos llevan a cabo una reaccion de neutralizacion con el catalizador basico,
produciendo agua, con los efectos negativos detallados anteriormente;
requiriendo una cantidad adicional de catalizador para neutralizar estos acidos.

e Contaminantes del biodiesel.
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Segun un trabajo realizado en la Universidad de lowa, los contaminantes mas
frecuentes en el biodiesel incluyen materia grasa insaponificable (gomas:
polipéptidos, fosfatidos, lecitina, proteinas, mucilagenos, esteroles,
hidrocarburos, etc.), ademas, agua, glicerina libre, alcohol, acidos grasos libres,
jabones, catalizador remanente o residual y productos de oxidacion. Esto altera
el correcto funcionamiento del motor y en general, son tratados con algun acido
que luego se neutraliza junto con los acidos grasos libres.

4 2Eleccién de las diferentes materias primas.

El biodiesel se obtiene de diversos tipos de materias primas como son:

- Aceites vegetales

- Aceites de freir usados

- Grasas o sebos de animales

- Ceras
La produccion de aceites vegetales es posible a partir de mas de 300 especies
diferentes, aunque los cultivos arboéreos (palma, olivo, etc.) suelen presentar
mayores rendimientos en aceite que los cultivos herbaceos, la materia prima a
utilizar depende de la region geografica, disponibilidad de la misma o de la
tecnologia instalada. De esta manera se pueden emplear para la fabricacion de
biodiesel, aceite de soja (Estados Unidos), coco y palma (paises tropicales),
colza (Europa), girasol, algodén, mani, arroz, jatropha curcas, ricino, aceite de
freir usado, etc.
En Cuba resulta muy atractivo utilizar la cera presente en la cachaza, residuo de
la industria azucarera, debido a su gran disponibilidad, y facil extraccién de la
cera contenida en ella.
Las ceras se definen como ésteres de acidos grasos superiores, que en vez de
contener grupos glicéridos son ésteres de alcoholes grasos superiores: C16
(cetilico), C24 (carnaubilico) y C30 (miricilico), La féormula general de la cera es
R-CO-O-R'. De una forma genérica puede afirmarse que las cadenas del acido y
del alcohol tienen longitudes similares. Las ceras tienen pesos moleculares

elevados, son sodlidas a la temperatura ambiente, pero tienen puntos de fusién
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inferiores a los 90°C y son insolubles en agua y en la mayoria de disolventes
organicos. (Brewster, Ray Q., 1963)

En el caso de los aceites vegetales y grasas animales se obtienen de forma
general moléculas de metilésteres o etilésteres de acuerdo al tipo de alcohol
utilizado, y una molécula de glicerina. Para el caso de la cera, se obtiene la
molécula de metil o etilésteres pero en lugar de una molécula de glicerina se
produce una de alcoholes de alto peso molecular (AAPM), los cuales son muy
utilizados en producciones farmacéuticas.

4.3Uso de metanol o etanol.

Uno de los problemas que tiene la utilizaciéon de etanol, con la consiguiente
produccion de etilésteres, es la formacién de una emulsién muy estable que
dificulta posteriormente la separacion de los etilésteres y la glicerina. El metanol
y el etanol no son miscibles con los triglicéridos (aceites) a temperatura
ambiente, por esa razdn la mezcla de reaccion es agitada mecanicamente para
mejorar la transferencia de masa. Durante el curso de la reaccion, normalmente
se forma una emulsion; en el caso de la metandlisis, esta emulsion se rompe
facil y rapidamente, para formar dos capas, la superior rica en metilésteres, y la
inferior rica en glicerina. En la etandlisis, la emulsion es mucho mas estable,
siendo mas complicada la separacion y la purificacion de los ésteres. El grupo
no polar del etanol es mas grande que en el metanol, y este es el factor critico
en la estabilizacién de la emulsion. Sin embargo, cuando las concentraciones de
los monoglicéridos y diglicéridos son bajas, la emulsién se vuelve inestable. Por
eso se necesita que la reaccion sea lo mas completa posible, reduciendo asi la
concentracion de estos compuestos intermedios.

El uso de etanol para la reaccidn de transesterificacion es de interés no solo por
la utilizacion de otro recurso renovable, sino por las diferentes propiedades que
le confiere al biodiesel. Asi, el producto obtenido a partir de grasas, presenta un
menor punto de escurrimiento cuando se usa etanol con respecto al uso de
metanol. Por otro lado, la reactividad del etanol es muy diferente a la del
metanol, tanto por una diferencia en la polaridad de la molécula, como por una

mayor miscibilidad mutua que se tiene en presencia de etanol, esto implica
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mayor velocidad de reaccion, dado a que se eliminan o disminuyen los
problemas de transferencia de masa.

4 .4 Reaccion con catalisis acida, basica, o una combinaciéon de ellas.

» Transesterificacion de los aceites con catalisis basica.

Casi todo el biodiesel se produce usando la transesterificacion con catalisis
basica, ya que es el proceso mas econdémico y requiere solamente bajas
temperaturas y presiones, obteniendo conversiones altas, generalmente del
98%.

Las reacciones homogéneas catalizadas por una base son mas rapidas que las
catalizadas por un acido. Los catalizadores alcalinos como el hidroxido de
potasio y de sodio a pesar de su ventajas y de su amplio uso, presentan
desventajas debido que durante el proceso de transesterificacion puede ocurrir
la formacién de agua; la acumulacion de la misma en presencia de estos
catalizadores, acelera la reaccion irreversible de la hidrélisis de los aceites y la
consiguiente formacién de jabdn. La reaccion de saponificacion disminuye la
conversion de los triglicéridos a biodiesel. Ademas, el catalizador es removido en
la capa de glicerol, lo cual hace el proceso de purificacion mas dificil. (Wenzel,
B., 2006)

Tanto los aceites o grasas, como el alcohol y el catalizador, deben tener ciertas
especificaciones para llevar a cabo la transesterificacion con catalisis basica.
Los triglicéridos deben tener un bajo valor de acidez, representada por los
acidos grasos libres presentes en el aceite, ademas todos los materiales deben
estar anhidros.

La adicién de una mayor cantidad de catalizador (NaOH o KOH), puede
compensar la alta acidez de la materia prima, pero se produce cierta cantidad de
jabones en la reaccion, incrementando la viscosidad y la formacion de geles, que
interfieren tanto en la reaccién como en la separacion de la glicerina. Estos
jabones ademas neutralizan una parte del catalizador, el cual no puede estar
disponible para llevar a cabo la transesterificacion.

El mecanismo de la reaccidon catalizada por una base es el mismo que descrito

en el principio de este epigrafe.
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» Transesterificacion de los aceites con catalisis acida.

Los estudios reportados en la utilizacién de la catalisis acida, tienen el objeto de
transformar tanto los acidos grasos (R-COOH) como los triglicéridos en ésteres.
Los triglicéridos, sin embargo, reaccionan muy lentamente con el metanol en
presencia de un acido, por lo que en general no se han implementado procesos

a nivel industrial con este tipo de catalisis.

SOH,
Triglicérido + MeOH — R-COO-Me + Glicerina (1)

R-COOH + MeOH %““* R-COO-Me + H,O (2)

Fig. 10: Mecanismo de reaccion de la catalisis acida.

La reaccion (2) esta limitada por el equilibrio mientras que la (1) es muy lenta.

De esta manera, se pueden transformar los acidos grasos, generando biodiesel

(R-COOO-Me) y agua.

» Transesterificacion en dos pasos. Conversion del aceite a sus acidos grasos
y luego al biodiesel.

La produccion de biodiesel utilizando materiales de alta acidez (mayor al 3%), y

por tanto menor valor, requiere de un proceso con dos pasos de catalisis, una

catalizada por acidos, y otra por alcalis, pues estos no pueden ser convertidos a

biodiesel usando un catalizador basico. La acidez de estos materiales viene

dada por acidos grasos libres, que en presencia de una base y agua se

transforman en jabones. Por este motivo, este tipo de materia prima no puede

ser tratada en la forma clasica (catalisis alcalina) con altos rendimientos.

La metodologia a seguir es combinar pasos de catalisis acida, separacion de los

productos, y por catalisis alcalina. Inicialmente los acidos grasos libres, pueden

ser convertidos en metil o etilésteres, por un pretratamiento con una catalisis

acida y en una segunda etapa, la transesterificacion se completa usando una

catalisis basica.

Primer paso catalizado por un acido fuerte, ocurre segun:
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SOH.
R-COOH + MeOH —* R-COO-Me + H,0 (1)

Triglicérido + MeOH %2 R-COO-Me + Glicerina  (2)

Fig. 11: Mecanismo de catalisis acida

Luego de la reaccién, y de la separacion de fases, la mezcla reaccionante
compuesta de triglicéridos y se transforma segun la reaccién (3). Las fases que
se separan luego de la catalisis acida son una rica en triglicéridos y otra rica en
metanol. En esta ultima se concentra el agua formada durante la reaccién (1). Si
después de la catalisis acida, se logra separar eficientemente el agua formada
junto con el metanol en exceso, y ademas se logra disminuir los acidos grasos
hasta un valor minimo, las reacciones (4) y (5), se pueden despreciar o

considerar sus efectos (formacién de jabones) despreciables.

MacH
Triglicérido + 3MeOH +—  Glicerina + 3 R-COOMe (3

Ha0
Triglicérido + 3 OHNa .—*  Glicerina + 3R-CO0-Na  {4)

R-COOH + NaQH — R-COO-Na + H,0 (5)

Fig. 12: mecanismo de catalisis basica

4 5Tipos de catalizadores empleados. Concentracion.

La catalisis usada en la transesterificacion de los triglicéridos, se puede clasificar
en:

- Catalisis alcalina.

- Catalisis acida.

- Catalisis heterogénea.

- Catalisis enzimatica.
De todos estos tipos de catélisis, la mas efectiva y econémica, cuando la materia
prima no tiene un alto valor de acidos grasos libres, es la catalisis basica,
usando como catalizadores, hidroxido de sodio, metdxido de sodio, hidroxido de
potasio, metdoxido de potasio. Segun Formo, M. W., la reaccion mediante este

tipo de catalisis, ocurre unas 4000 veces mas rapido que catalizada con la
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misma cantidad de un catalizador acido; ademas es la mas usada
comercialmente.

Si los aceites a emplear tienen un contenido importante de acidos grasos libres y
agua, la catalisis acida es mas apropiada; los catalizadores pueden ser entonces
acido sulfurico, fosforito, clorhidrico, o algun acido organico.

Se han realizado esfuerzos para usar compuestos de metales alcalino-térreos,
en la transesterificacion de diferentes aceites. La reaccion ocurre cuando estan
presentes en el medio, iones metoxido. La reaccion catalizada por los
hidroxidos, los alcoxidos y los oOxidos de metales alcalinos-térreos, ocurre
lentamente puesto que la mezcla de reaccién, esta constituida por un sistema
heterogéneo de tres fases: aceite-alcohol-catalizador, que por razones
difusionales inhibe la reaccion. (L.C. Meher et al.)

Los catalizadores enzimaticos, como las lipasas, son capaces de catalizar
efectivamente la transesterificacion de los triglicéridos en cualquier sistema
acuoso 0 no acuoso, y superar todos los problemas sefalados anteriormente.
Particularmente, los subproductos, como la glicerina u otros, pueden ser
facilmente separados sin necesidad de utilizar ningun proceso complejo,
ademas, los acidos grasos libres contenidos en los aceites y grasas, pueden ser
completamente convertidos a ésteres de alquilo. Pero, en la otra parte de la
balanza, se tiene que generalmente, los costos de produccidon de las lipasas
cataliticas, son significativamente mayores que el de los catalizadores alcalinos.
(L.C. Meher et al.)

4 .6 Tecnologias de produccion.

Actualmente se han desarrollado diversas tecnologias para la produccion de los
biocombustibles, cada una de ellas con ventajas y desventajas particulares vy
buscando todas, hacer el proceso tecnoldgico, ambiental y econdomicamente
factible. Las principales son:

¥ Reaccion con Catalisis acida-base.

B Reaccion de Transesterificacion Enzimatica con Lipasas.

® Reaccion con Metanol Supercritico.

¥ Reaccion con CO; Supercritico.
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Ademas se pueden identificar dos grandes grupos de produccion:
+ Produccién a batch (estado no estacionario o por lotes)
++ Produccién continua (estado estacionario)

4.6.1 Reaccion con catalisis acido-base.

Esta es la tecnologia de produccion de biodiesel convencional y la que se usa
ampliamente en la actualidad. Es simplemente, como se explicé en epigrafes
anteriores, la reaccion en fase homogénea del aceite con el alcohol en presencia
de un catalizador fuertemente acido o basico, o una combinacion de ellos en
dependencia de la acidez de la materia prima a utilizar.

4.6.2 Reaccion de Transesterificacion Enzimatica con Lipasas.

Este tipo de tecnologia para la produccion de biodiesel esta siendo muy atractiva
en los productores de este biocombustible y estudiada por varios autores, debido
a los inconvenientes del proceso con catalisis quimica como la necesidad de
remocién del catalizador, el gasto de energia para aumentar la temperatura, los
problemas de corrosién por el uso de sustancias fuertemente acidas y/o basicas
entre otras, (Faccio, C., 2004), ademas, las enzimas presentan muchas ventajas
como catalizadoras de la reaccién, ya que facilita grandemente la separacion de
la glicerina como un coproducto, la separacion del alcohol que no reacciond y la
purificacion de los etil ésteres producidos, tiene una gran eficiencia catalitica,
aumentando la velocidad de reaccion de 10% a 10'? veces, buena selectividad,
pueden actuar en un rango de temperatura de 30°C-70°C a presién atmosférica,
a pesar del alto costo de produccién que tienen.

Entre las enzimas las mas usadas en la actualidad son las lipasas, clasificadas
como hidrolasas (glicerol éster hidrolasas), y estas son las encargadas de
catalizar reacciones como la de transesterificacion de los triglicéridos en
presencia de un alcohol primario. Estas actuan sobre los ésteres presentes en
varios compuestos, siendo los acilgliceroles sus mejores substratos; las lipasas
son comunmente encontradas en la naturaleza pudiendo ser obtenidas a partir

de fuentes animales, vegetales y microbianas.
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El método convencional de transesterificacion, a pesar de que lleva a altas
conversiones en pequenos tiempos de reaccion, presenta varias desventajas
que pueden ser eliminadas con este método enzimatico.

e La recuperacion de la glicerina o AAPM se dificulta mucho.

e Los restos de catalizador deben ser removidos del producto.

e Los residuos alcalinos deben ser tratados.

e El agua y los acidos grasos libres en la materia prima interfieren con la

reaccion.
Tabla 1.2. Comparacion entre los métodos con catalisis basica y catalisis enzimatica.
Catdlisis Basica Catdlisis Enzimatica
Temperatura de Reaccion 60-70°C 30-40°C
Acidos grasos libres en MP Produccion de jabones Produccion de metilésteres
Agua en MP Interferencia en la reaccion  No tiene influencia
Rendimiento de los metilésteres | Normal Alto
Recuperacion de la glicerina Se dificulta Facil
Purificacion de los metilésteres | Lavado repetido No requiere lavado
Costo de Produccion del
. Barato Caro
Catalizador

Para la transesterificacion de los aceites pueden ser usadas varias clases de
lipasas, como son: Candida antarctica (Novozym 435), Candida rugosa, P.
cepacia, Pseudomonas fluorescente, Aspergillus niger, Rhizopus arrhizus,
Rhizomucor miehei, entre otras, siendo la C. antarctica la de mejores resultados.
El proceso de obtencion de biodiesel mediante catalisis enzimatica consta de las
siguientes etapas generales:

e Cultivo de la enzima.

e Purificacion de las Lipasas.

¢ Inmovilizacion de las Lipasas.

e Mezclado del alcohol y las lipasas.

e Reaccién de transesterificacion de los aceites catalizada por

lipasas.
e Separacién de la mezcla de reaccion.
- Fase pesada: Purificacion de glicerina.

- Fase ligera: metil/etilésteres
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Los equipos para llevar a cabo esta tecnologia son muy diversos. Los mas
representativos son las torres de hidrdlisis enzimatica (fig. 13) y los reactores de

membrana microporosa (fig. 14).
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Fuentes: Meher, L.C. et al, 2004, Fukuda, H. et al, 2001, Heizir F. de Castro et
al, 2004, Yadav Ganapati D., 2004, Oliveira, D. et al, 2004, Matsuo, T., et al,
1984, Faccio, C., 2004.

4.6.3 Reaccion de Transesterificacion con Metanol Supercritico.

La obtencién del biodiesel mediante un método supercritico no es mas que la
transesterificacion de los ésteres grasos presentes en las grasas animales o
vegetales a través de una reaccidén en presencia de un alcohol de cadena corta
(etanol o metanol) en estado supercritico, (H. He, 2005), es decir a una
temperatura y presion mayor que la critica.
Segun Huayang He et al, el método de produccion supercritico presenta varias
ventajas con respecto al método convencional. Algunas de estas son:

- Es ambientalmente compatible.

- No se requiere del uso de catalizadores.

- No se necesita de la separaciéon del catalizador y de los productos

saponificables de los alquil ésteres.
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- El agua de desecho con acido o alcali puede ser evitada.

- La reaccion en estado supercritico presenta un tiempo de reaccion mas
corto que el método tradicional por transesterificacion con catalisis.

- Se alcanzan conversiones mas altas.

- El equilibrio de la reaccién se alcanza en solamente 2-4 minutos.

- La produccién continua puede ser mas factible.

- Pueden ser usados materiales de baja calidad, pues los catalizadores son
sensibles al agua y a los acidos grasos. El porciento de agua en la
materia prima debe ser menor a 0.06 % (w/w) y los acidos grasos libres
deben tener un valor mas bajo que el 0.5 % (w/w), o el rendimiento de los
ésteres disminuira grandemente. Esto es un factor importante en la
disminucién del costo del biodiesel.

- Los acidos grasos reaccionan con la misma velocidad que los triglicéridos
convirtiéndose en ésteres.

Debido a estas ventajas y posibilidades del método supercritico, muchos
investigadores lo han considerado muy importante y muy atractivo, y se han
realizado una serie de trabajos en este sentido. Aunque este método esta aun
limitado comparado con el método catalitico, sobre todo en el campo de la
tecnologia de produccién supercritica, la cual actualmente no estd ampliamente
desarrollada. Ademas se requieren equipos mas costosos, pues se trabaja a
temperaturas entre 240 y 340°C y presiones altas entre 10-65 MPa. Las altas
temperaturas involucran altos costos de calentamiento y enfriamiento, y las altas
relaciones de alcohol/aceite llevan a altos costos por evaporacién del alcohol no
reaccionado.

Huayang He et al, disefiaron un dispositivo para la obtencion de metil ésteres
mediante la transesterificacion con metanol en estado supercritico de forma
continua, representada en la figura 15.

Primeramente, el precalentador (50-400°C) y el reactor (200-400°C) son llevados
hasta la temperatura correspondiente, luego en una relacion molar de 6:1
metanol y el aceite son bombeados simultdneamente en el precalentador por

bombas de alta presion y calentados a la temperatura predeterminada.
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Supercritical continuous reaction device. 1, 2. high-pressure pump;
3, 4,10, 12, 15, 16. valve; 5. preheater; 6. blender; 7. tube reactor; 8.
thermometer; 9. manometer; 11. condenser; 13. pressure regulator; 14.
separatory funnel.

Fig. 15. Equipo de reaccion supercritica continuo.

En el mezclador el aceite y el metanol son mezclados a velocidad de agitacion
constante, para posteriormente la mezcla reaccionante sea bombeada al reactor.
El tiempo de residencia (12.5-50 min), puede ser ajustado regulando el flujo de
las bombas (0.10-9.9 ml/min); la temperatura de reaccion y la presion dentro del
reactor puede ser ajustado con un termostato eléctrico y con un regulador de
presion respectivamente. Mediante el condensador, el producto es enfriado a
temperatura ambiente para luego llevar a cabo la separacioén de los metil ésteres
en el embudo separador.

En trabajos recientemente publicados se ha propuesto una solucion a las
desventajas de este esquema. La configuracién de un reactor del proceso
supercritico clasico se reemplaza por dos reactores supercriticos en serie y se
elimina glicerol entre los dos pasos de reaccion para permitir que la reaccidn
proceda hasta completarse con relaciones de metanol/aceite razonablemente
bajas (6-10), a bajas temperaturas (250-300°C) y bajas presiones (P<2.5-5.0
MPa). Se disminuyen asi costos de bombeo y robustez de equipos. (C. R. Vera,
et al, 2005)

4.6.4 Produccion continua y discontinua.

Generalmente el biodiesel se produce en procesos discontinuos, siendo la etapa
de reaccion la que caracteriza la continuidad o no del proceso tecnoldgico.
Los reactores discontinuos generalmente son tanques agitados donde se

alimentan los reactantes al equipo, se dejan reaccionar durante un tiempo
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predeterminado sin hacer ninguna extraccion del reactor y luego se descargan
los productos.

Estos reactores dada su flexibilidad tienen diversas posibilidades de uso, cuando
se elaboran productos en pequefias cantidades, cuando se trabaja en escala
piloto, cuando se requiere de un estudio cinético en fase homogénea liquida
fundamentalmente, y también como etapa inicial de procesos nuevos donde mas
adelante se puedan realizar los mismos con reactores continuos (Viera, R.,
1991), también cuando los tiempos de residencia son elevados o en reacciones
donde se requiera elevada selectividad (Perry’s Handbook, 6" Ed). Algunas de
las desventajas del proceso discontinuo son: altos tiempos de produccion
totales, baja estabilidad en las calidades de los productos, altos costos de mano
de obra, dificil control automatico, entre otros. Actualmente los investigadores
han desarrollado varios procesos continuos usando métodos cataliticos,
aumentando la eficiencia de la produccién y la calidad del Biodiesel, ademas de

disminuir considerablemente los tiempos de produccion. (Huayang He, et al,
2007).

5. Transesterificacion de la cera.

La mayoria de los investigadores que participan en el estudio y produccion de
Biodiesel han desarrollado excelentes trabajos para la transesterificacion de los
triglicéridos a partir de aceites provenientes de semillas y de grasa animal, pero
relativamente poco desarrollo han experimentado las ceras en la produccion de
biodiesel. Canoira, L., et al desarrollaron un proceso de obtencion de este
biocombustible utilizando cera de una planta brasilefia llamada jojoba, mediante
los procesos de catalisis acida y basica con metanol, obteniendo excelentes
resultados. En nuestro pais recientemente se han realizado varios trabajos,
como el de Ley Chong, N., 2006, el cual encaminé sus estudios a la produccién
de Biocombustibles a partir de residuos s6lidos agroindustriales como la cera de
cachaza, concluyendo que la produccion de biodiesel, a partir de estos residuos,
se considera una alternativa energética viable para la sociedad actual, donde la
transesterificacion empleando etanol en medio basico es ruta de obtencion de

este producto con gran impacto econdmico y ambiental.
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Al contrario de los aceites vegetales y grasas animales, la cera, no es un
triglicérido, sino una mezcla de ésteres (97-98%) de cadena larga, de acidos
grasos y alcoholes grasos, donde ambos grupos son de elevado peso molecular
(Fig. 16). La hidrdlisis de una cera da un acido y un alcohol, cada uno de los
cuales habitualmente contienen de 16 a 30 atomos de carbono y en algunos
casos mas. (Brewster, R., 1953)
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Fig. 16. ésteres de la cera

La Transesterificacion (o alcohdlisis) de un éster es un intercambio parcial de
grupos mediante una reaccion reversible catalizada por una pequefa cantidad

de etdxido de sodio, representado por el siguiente equilibrio. (Brewster, R., 1953
Catalysi

RCOOR! + R:OH =——— RCOOR’ + R'OH
Ester Alcohol Ester Alcohol

Fig. 17. Transesterificacion de un éster

Muchos autores han realizado estudios sobre la composicién quimica de la cera
de cafia de azucar, Torres (Torres, M. 1993), coincidiendo con Evora y Guerrero
(Evora, M. 1987; Guerrero, L. 1998) reporta que contiene 35.5 % de acidos y 60
% de materia no saponificable (alcoholes). Los acidos que mayormente se
encuentran en la cera de cafia son: acido Linoléico (38.1%), acido palmitico
(29.2%), acido oléico (20%), entre otros; y los alcoholes de elevado peso
molecular son: 1-Octacosanol, Triacontanol (alcohol Melisico), Eiocosanol,
Tertracosanol, y Hexacosanol, entre otros muchos. (Vera, M., 2000)

La cera contiene menores cantidades de acidos grasos libres, tiene una baja
reactividad quimica y punto de ebullicion muy alto (398°C), que le otorga a este
producto propiedades fisico-quimicas muy importantes. Por otra parte, la

factibilidad de usar el biodiesel obtenido con este planta, es fuertemente
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dependiente del valor agregado de los alcoholes grasos (o alcoholes de alto
peso molecular) que esta alrededor de 11 $/kg, los cuales son productos
secundarios de la reaccion de transesterificacion. ElI proceso de
transesterificacion de la cera de la jojoba no ha recibido mucha atencion por
parte de los investigadores pues el proceso para hacerse econdmicamente
atractivo requiere un precio de la cera de 0.75 $/Kg, muy lejos este del precio
actual de 2.60 $/Kg. (Canoira, L., et al, 2006). Al contrario de los costos de la
cera de cachaza los cuales son muy inferiores al provenir de un residuo
agroindustrial.
Segun Canoira, L., et al, en la transesterificacion con metanol de una cera se
pueden obtener para catdlisis acida, 97% de conversién usando cloruro de
acetilo, mientras, que en la catalisis basica se alcanzé solo 90% usando como
catalizador metéxido de sodio. EI método de catélisis acida presenta varias
desventajas descritas por los autores, mientras que la menor conversidn
alcanzada por el método basico, se deba probablemente a la absorcion de
algunos componentes polares en el sulfato de sodio empleado para el secado de
la mezcla.
Las etapas del proceso con catalisis basica son:

e Preparacion del metoxido de sodio

e Reaccion de transesterificacion (mezclado del aceite, el alcohol y el

catalizador)

e Enfriamiento de la mezcla

e Neutralizacion con acido clorhidrico

e Evaporacion al vacio del exceso de metanol

e Secado del producto con sulfato de sodio anhidro

e Extraccion con solvente del metil éster

e Separacion del solvente mediante evaporacion

e Purificacion del biodiesel
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6. Escalado de equipos en la extraccion solido-liquido.

El método de disefio mediante escalado consiste en el desarrollo de una
secuencia de trabajos experimentales en los que el sistema se somete a
estudios en aparatos de dimensiones cada vez mayores. (Viera, 1991)

La mayoria de los datos cientificos y la experiencia alcanzada durante el
desarrollo de procesos, se obtienen de trabajos que se realizan en pequefios
aparatos. Antes que esa informacion pueda usarse en el diseio de plantas a
gran escala, esta debe ser modificada creativamente para pasar de una escala
pequefia a una mayor, esa modificacion se conoce como escalado (scale-up).
(Rodriguez, I., 2000)

El problema del escalado esta en encontrar precisamente, el factor que involucra
la razon de las dimensiones lineales del modelo y el prototipo. (Ju, 1992; Walas,
1965)

El factor de escala a utilizar depende en gran medida de la naturaleza del
sistema y del conocimiento que se tenga del mismo (Villanueva, 1991). Cada
proceso tiene el suyo especifico. (Himmelblau, 1976)

Cuando la operacion fundamental de proceso es el mezclado, como sucede en
la operacion de extraccion del aceite de cachaza, se tiene en cuenta el
procedimiento para el escalado de tanques agitados. (Cardenas, 1996,
Trambauze, 1979).

Métodos de escalado:

Varios autores (Rodriguez, [., 2000; Himmelblau, 1976) plantean como
principales métodos de escalado los siguientes: Principios de similitud, Modelos
y "Mockups" (escala demostrativa o modelo de tamano real) y la Modelacion
matematica.

Principio de similitud:

Este principio involucra las relaciones entre sistemas de diferentes tamafos. En
el caso de un tanque agitado, esta similitud se representa generalmente por
grupos adimensionales, que caracterizan los fendbmenos del proceso y que
permanecen constantes durante el escalado. El significado fisico de estos

grupos es una relacion de constantes de tiempo para los diferentes mecanismos
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involucrados. Por eso, mantener grupos adimensionales constantes significa que
la importancia relativa de los mecanismos involucrados no cambia durante el
escalado.

En ingenieria quimica se utilizan tres tipos de similitudes: La mecanica, la
térmica y la quimica.

- Similitud mecanica:

Se requiere de las similitudes geométricas, cinematica y dinamica. Asi, la
geomeétrica exige que el sistema tenga la misma geometria en ambas escalas, la
cinematica que las velocidades de los fluidos tengan una relacion constante en
puntos correspondientes de los dos sistemas, mientras que la similitud dinamica
exige que las fuerzas creadas por o hechas sobre los fluidos mantengan una
relacion constante en puntos correspondientes de uno y otro sistema

- Similitud térmica:

Se tiene en cuenta principalmente en sistemas en los cuales hay un flujo de
calor de caracteristicas importantes para el sistema.

- La similitud quimica:

Para todas las reacciones quimicas, las temperaturas o perfiles de temperatura-
tiempo deben ser las mismas en las industrias grandes que en las pequefias. En
sistemas homogéneos, los tiempos de reaccion y las concentraciones iniciales
deberan ser los mismos.

Modelos y Mockups: Han alcanzado gran desarrollo sobre todo en sistemas

muy complejos tales como los que incluyen reactores heterogéneos y cataliticos.
Muy usados en las industria del petroleo.

La_modelacion matematica: implica la representacion de un sistema fisico por

una serie de ecuaciones, las cuales en una forma limitada pueden representar el
sistema bajo estudio en dependencia del nivel de descripcion que se decida
tomar. EI modelo matematico es la implementacion ideal para el escalado de un
proceso.

La similitud geométrica: Requiere que los sistemas tengan la misma forma
geométrica. Dos cuerpos son geométricamente similares, cuando sus

dimensiones guardan una relacién de escala modelo-prototipo.
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La ecuacion general del escalado entre dos sistemas similarmente geométricos
de diametros D4 y D, es:

R= Dy/D1= [(PIV)2/ (PIV)4]"C™ D= [No/N4]" (™D

Donde: P/V: es la potencia por unidad de volumen y N: es la velocidad de
agitacion.

El coeficiente m ha sido extensamente estudiado. Para sistemas con igual
movimiento del fluido (mezclado) toma un valor de 0. (Trambauze, 1979; Perry,
R., 1984)

Parametros mas usados para el escalado de sistemas de mezclado:

Aiba plantea (Aiba, 1965) que los parametros mas importantes a considerar en

el escalado de los sistemas de mezclado son:

- Potencia del agitador por unidad de volumen constante (P*N>:D°V). Se
considera que este es el criterio de escalado mas usado. (Bissio, 1985;
Cariizares, 1997).

- [Este criterio trae como consecuencia una disminucion en la velocidad
rotacional del agitador con el consecuente incremento en el tiempo de
circulacion total, aunque la velocidad de cizallamiento se incrementa. Por otra
parte el numero de Reynolds se incrementa con el volumen escalado acorde
a P/V constante. (Bissio, 1985).

- Velocidad de cizallamiento constante (n*N*D). Este criterio mantiene
constante la velocidad en el extremo de los agitadores. Es ampliamente
usado para mantener la misma calidad de distribucion de gases para
reacciones rapidas. Se reporta un incremento en el numero de Reynolds,
mientras que disminuyen otros parametros como P/V, velocidad rotacional y
capacidad de bombeo/volumen. Existen una serie de criterios que han
permitido generalizar los valores de la velocidad de cizallamiento para los
procesos de dispersion gaseosa, liquida o solida.

- Numero de Reynolds constante (N*D*p/u). El mismo trae como
consecuencia una disminucion drastica de casi todos los elementos que

conforman el sistema de agitacion.
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Kemmere expone los criterios para trasladar un proceso desde escala de
laboratorio hasta una escala mayor:

» Velocidad constante del impelente: Ni = constante

» Velocidad constante en el extremo del impelente: Ni+ d = constante

Tiempo de circulacién constante: tc a (d*/ Ni *d®) = Ni' = constante

Numero de Reynolds constante: Re a Nix d?= constante

Potencia constante: P g Ni*+d® = constante

YV V VYV V

Disipacion de energia constante: €., a (Ni® *d°/ d*) a Ni® *d? = constante
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Conclusiones parciales

1. Resulta muy atractivo utilizar la cera presente en la cachaza, debido a que
esta Uultima constituye un residuo de la industria azucarera, su gran
disponibilidad, y a que es factible realizar su extraccion. Ademas, el empleo de
esta materia prima permite la obtencion de un coproducto de alto valor
agregado: los alcoholes de alto peso molecular.

2. El empleo del alcohol etilico en la reaccidn presenta varias ventajas:

- La utilizacién de otro recurso renovable.

- Por las diferentes propiedades que le confiere al biodiesel. Asi, el producto
obtenido, presenta un menor punto de escurrimiento cuando se usa etanol
respecto de metanol.

- Se obtiene una mayor miscibilidad con el aceite, lo que implica mayor
velocidad de reaccion, dado que se eliminan o disminuyen los problemas de la
transferencia de masa.

- El costo de adquisicion del etanol es inferior al del metanol.

- El metanol es mucho mas téxico, y dificil de manipular cuando forma el
metoxido.

3. El método de catalisis basica es el mas adecuado, debido a que la materia
prima no tiene un por ciento elevado de acidos grasos libres y se puede utilizar
este método sin mayores dificultades y logrando altos valores de conversion.

4. Teniendo en cuenta el factor costo, los catalizadores basicos, presentan
mejores perspectivas y tienen buenos resultados, ademas se encontraron
problemas con los catalizadores heterogéneos y con las enzimas.

5. Se requiere de un exceso de etanol para desplazar la reaccion en el sentido
de los productos, aumentando la conversion de equilibrio, segun el Principio de
Le Chatelier-Brawn.

6. El proceso de extraccidn del aceite de la cachaza puede ser disefiado
mediante escalado, a partir de datos del laboratorio, utilizando como criterio la

similitud geométrica y la potencia por unidad de volumen constante.
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Capitulo 1I: Resultados Experimentales.

Capitulo 2: Resultados Experimentales.

El trabajo en el laboratorio se basé fundamentalmente en cuatro etapas.
1. Determinacién de las propiedades fisicas de la cachaza.

2. Extraccion de la cera con solvente organico.

3. Evaporacion del solvente.
4

Reaccion de transesterificacion.

2.1 Determinacion de propiedades fisicas de la cachaza.
» Humedad:

El valor de la humedad se determin6 por un método sencillo de secado en una

estufa hasta que el peso de las muestras permanecioé constante. La humedad
resulto ser de 13.25 %.

» Densidad:

Se determind la densidad real de la materia prima, la cual fue de 141.92 kg/m°.
» Curva de Humedad vs Densidad:

Esta relacion se determind debido a la necesidad de obtener la densidad real
con variaciones en la humedad de la materia prima. La curva resultante se
muestra en los anexos. Los datos obtenidos se ajustaron mediante una ecuacion
logaritmica con R? = 0.96.

» Cantidad de cera en cachaza:

Estudios de varios autores (Guerrero, L., y Villanueva, G.), arrojaron que la
cantidad de cera presente en la cachaza es de 12% base seca.

2.2 Extraccion de la cera con solvente organico.

La extraccion del aceite ser realizé mediante un proceso de extraccion sélido-
liquido (lixiviacidon) empleando como solvente organico nafta comercial. Se utilizé
un total de 1.98 Kg de cachaza y 26.25 L de nafta

Generalmente, es preferible lixiviar a la mas alta temperatura posible pues las
temperaturas mas elevadas dan lugar a una mayor solubilidad del soluto en el
solvente y en consecuencia es posible lograr concentraciones finales mas altas
en el liquido lixiviado, ademas la viscosidad disminuye y la difusividad aumenta,

lo que conduce a aumentar los regimenes de extraccion teniendo mucho
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Capitulo 1I: Resultados Experimentales.

cuidado de que el producto no sufra deterioro quimico ni ocurra la extraccion de
solutos indeseables.

Metodologia experimental:

La cachaza es pasada por un tamiz de malla gruesa, para separar las partes
compactadas de la misma. Una vez preparado el sélido se somete al proceso de
lixiviacién. Para ello las alternativas estudiadas fueron las siguientes:

- Extraccion en una etapa.

- Extraccion en dos etapas en corrientes cruzadas.
La extraccion en una etapa se realizé en un tanque de 5 L mezclando 180 g de
cachaza con 3,75 L de nafta. Con el objetivo de demostrar la capacidad
extractiva del solvente y de concentrar este, a partir del cuarto experimento se
realizé el proceso en dos etapas en corrientes cruzadas con una alimentacion de
cachaza fresca en cada una de ellas, logrando con esto enriquecer mas la nafta
antes de entrar en la etapa de evaporacion del solvente, en este caso se trabajo
con 360 g de cachaza en cada etapa y 7,50 L de nafta. Los parametros 6ptimos
para esta etapa, ya han sido encontrados por varios autores (Villanueva, G.,

2000). Siendo los valores empleados:

v T=75°C

v P=1atm

v R= § Lnafta
1 Lcachaza

v' Tiempo de la operacién = 1 hora

v Velocidad de agitacién = 700 rpm
Estos parametros de operacion aseguran una extraccion del aceite con valores
elevados sin afectar las propiedades del mismo. Mediante los experimentos en
la etapa de extraccidn se busco corroborar los resultados obtenidos por otros
autores con un lote de cachaza diferente.
El equipo utilizado se muestra en la Figura 2.1. Una vez que comienza el
mezclado y calentamiento de las fases, los vapores de las fracciones mas

livianas de la nafta comienzan a evaporarse, estos pasan por el condensador
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Capitulo 1I: Resultados Experimentales.

con agua a 10°C, se condensan y son recirculados al equipo nuevamente.

(Anexo VI)
En la Tabla 2.1 se muestran las condiciones experimentales.

Tabla 2.1 Parametros de extraccion.

Experiencias 1 2 3 4* 5* Total
Temperatura 75°C | 75°C | 75°C | 75°C | 75°C -
R (L de nafta/L de cachaza) 31 31 31 31 31 -
Cantidad de cachaza (g) 180 | 180 | 180 | 720 | 720 | 1980
Cantidad de solvente (L) 3751375 | 3.75 | 7.50 | 7.50 | 26.25
Tiempo de contacto (h) 1 1 1 1 1 -
Velocidad de agitacion (rpm) | 600 | 600 | 600 | 700 | 700 -
*Se realizaron con el equipo de 10 L y en dos etapas en corrientes cruzadas

La figura 18 representa la extraccion en una etapa, donde se incluyen la
mezcla del sélido y el solvente y la separacion mecanica de las fases inmiscibles
resultantes.

En la figura 19 se muestra la extraccion en dos etapas con corrientes cruzadas,
donde a cada etapa se adiciona una cantidad igual de cachaza fresca y se utiliza
la solucién de lixiviacion proveniente de la etapa anterior, logrando con esto
enriquecer mas la solucion, aprovechando la capacidad de extraccion que aun

presenta el solvente a la salida de la primera etapa.

el e R et
Cachaza : | Cachaza fresca Cachaza fresca
l 180 g I ! 720 g 720 g
o
| -
375L t con:cto? 1h - | I t cor;actoozlh t cor;actoozlh
Nafta T=75°C Nafta+aceite : | | T=75°C T=75°C
600 rpm | iNafta fresca 600 rpm | Nafta + aceite 600 rpm Nafta+aceite
% | 750L
Cachaza | |
] Cachaza agotada Cachaza agotada
''''''''''''''''''''''''''' P PR
Fig. 18 Extraccion en una etapa. Fig. 19 Extraccion en dos etapas con

corrientes cruzadas.
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Capitulo II: Resultados Experimentales.

2.3Evaporacion del solvente.

Luego de la etapa de extraccion vy filtracion, se realiza una etapa de separacion
del solvente mediante evaporacién al vacio.

Debido a que la nafta tiene una temperatura de ebullicion entre 138 — 178°C, y al
ser el aceite de cachaza un compuesto organico propenso a la descomposiciéon
térmica, al deterioro quimico y a las consiguientes pérdidas de sus propiedades
no es posible realizar un proceso de evaporacion a una temperatura mayor de
90-95°C, por lo que se emplea este sistema de vacio donde la temperatura

maxima alcanzada es de 65°C.

@ solvente

Zolventetaceite R oto-
: Evwaporador
G312
B,
? aceite
ey ]
Vacio

Fig. 20 Evaporacion al vacio
Analisis de los resultados.

Los resultados obtenidos en la etapa de extraccion, incluyendo a la evaporacion
del solvente se exponen en la tabla 2.2.

Tabla 2.2. Resultados obtenidos en la extraccién del aceite

Experiencias 1 2 3 4* 5*

Cantidad de cera extraida (g) 18.50 18.32 19.01 | 70.56 72.15

Rendimiento (g de cera/g de cach.) 0.103 0.102 0.106 | 0.098 0.100

Rendimiento (g de cera/L de solvente) 493 489 507 | 941 962

Pérdidas de solvente en extractor (%) 1040 773 933 | 800 867

Péerdidas de solvente en evaporador (%) 14.88 1590 17.35| 15.22 15.00

Concentracion del soluto en solvente (9/L) | 551 529 559 [10.23 1053

Fraccion masa de soluto en solvente (%) 073 o070 074 | 135 138

% de extraccion 95.16 94.24 97.79 1 90.74 9279

*Se realizaron con el equipo de 10L y en dos etapas en corrientes cruzadas
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Capitulo 1I: Resultados Experimentales.

De forma general se observa poca variacion en los valores obtenidos en cada

alternativa realizada, y en varios aspectos evaluados los resultados son

positivamente superiores a los esperados.

Cantidad de aceite extraido: La cantidad de aceite extraido fue de 198.54
gramos. Los valores superiores en las experiencias 4 y 5, estan en
concordancia con el método de extraccién empleado, pues se usd un
volumen 2 veces mayor que en las primeras experiencias, y ademas al
emplearse dos etapas también contribuye a incrementar la cantidad de
aceite obtenido.

Rendimiento (g de aceite/g de cachaza): El rendimiento se comporté
superior a los valores esperados y evidentemente los valores de las
experiencias 4 y 5, son ligeramente inferiores a las primeras experiencias
debido a que en la segunda etapa de extraccion de estos experimentos,
el solvente que se pone en contacto con la nueva partida de sélido tiene
cierta cantidad de soluto disuelto, haciendo esto que la fuerza impulsora
de la transferencia de masa (diferencia de concentracion), sea menor en
este caso, disminuyendo la capacidad extractiva del solvente.
Rendimiento (g de aceite/L de cachaza): Los valores mayores obtenidos
en los experimentos 4 y 5 estdan acorde con los analisis anteriores, y
demuestran que con la misma cantidad de nafta en dos etapas es posible
extraer casi el doble de lo extraido en una sola etapa, requiriéndose
menor cantidad de solvente para obtener determinada cantidad de aceite.
% Pérdidas de solvente: se determinaron las pérdidas de nafta, tanto en
el extractor como en la etapa de evaporacién, lo que sera util en el disefio
de la planta para calcular el % de reposicién de solvente, lo cual tendra
evidentemente un impacto econdémico positivo disminuyendo estas
pérdidas. Los valores obtenidos son relativamente altos y son superiores
a los esperados (8-10%). Esto se debe fundamentalmente a la alta
volatilidad de la nafta, a la constante manipulacién de la misma y a las

altas temperaturas del agua utilizada en la condensacion de los vapores.
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Capitulo 1I: Resultados Experimentales.

- Concentracién: Las concentraciones de aceite en el solvente a la entrada
del evaporador resultaron mayores en los experimentos 4 y 5 que en los
primeras tres experiencias, debido al mejor aprovechamiento del solvente
utilizando dos etapas, logrando obtener con la misma relacion de
solvente-cachaza, mayores cantidades de aceite.

- % Extraccion: Finalmente se evalué el porciento de extraccién del aceite
resultando un total de de 96%. Este es un valor superior al supuesto, el
cual esta entre 80-85%. Es un resultado que valida los parametros

optimos empleados para la misma.

Estos resultados demuestran las ventajas que tiene el empleo de dos etapas en
corrientes cruzadas frente a una sola etapa, por el impacto econémico que
representa el ahorro de nafta.

Al comparar los rendimientos obtenidos con los que se presentan en trabajos
anteriores (Martinez, R., 2006), se comprueba la necesidad de incorporar al
disefio de la tecnologia de extraccion un condensador para los vapores de nafta

generados durante el calentamiento para recircular estos vapores.

2.4 Reaccion de transesterificacion.

El desarrollo de la reaccion consta de los siguientes pasos:
1) Preparacién del catalizador (Etoxido de Sodio)

2) Reaccion de transesterificacion con etanol

3) Neutralizacién

4) Secado con sulfato de sodio

5) Extraccion de los AAPM con solvente organico

6) Filtrado de los AAPM

7) Evaporacion del exceso de etanol y del solvente

8) Lavado de los etilésteres

9) Evaluacion de las propiedades del biodiesel
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Capitulo 1I: Resultados Experimentales.

1) Preparacién del catalizador.

Como catalizador se utilizé el etdxido de sodio, el cual fue preparado antes de la
experimentacion y utilizado en todas las experiencias. Los alcoholes reaccionan
con los metales alcalinos como el Li, Na, y K, el hidrégeno del grupo hidroxilo es
reemplazado por el metal desprendiéndose aquel en estado gaseoso. Con
frecuencia se usa el potasio, porque es mas reactivo que el sodio y la reaccion
puede completarse en un tiempo menor.

En la reaccion, la sustancia que se forma es un alcéxido o alcoholato que en
este caso se denomina etanolato o etoxido de sodio. La reaccion general se

representa en la ecuacion 2.1.
2C,H.OH +2Na — 2C,H.,ONa+H, (2.1)

Materiales y métodos:

Se empleo una relacion de NaOH/Etanol: R = 0.020 g de NaOH/g de Etanol
Etanol (96° GL):195 g = 250 ml

NaOH (99% pureza): 3.9 g

Temperatura de reaccion: 45°C

Tiempo de reaccion: 45 min (el tiempo segun la bibliografia consultada usando
metanol y etanol anhidro es de 30 min, el tiempo superior alcanzado
probablemente se deba a la presencia de agua en la reaccion).

2) Reaccion de transesterificacion con etanol

Como se discutio en el Capitulo 1, la reaccién de transesterificacidon es una
reaccion reversible catalizada en presencia de una base fuerte, en este caso el
etoxido de sodio. Esta es una reaccion de sustitucion de los grupos alquilos
quedando libre una molécula de alcoholes grasos o alcoholes de alto peso
molecular y formandose un éster etilico de acidos grasos. La reaccion global
para un éster formado por el acido linoléico y el alcohol 1-octacosanol se
representa segun la ec. 2.2 y la reaccion de un éster de acido graso del aceite

de cachaza segun la ec. 2.3.
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Ester + C,H,OH <« Ftilesteres + AAPM (2.2)

O O
V4 4

C17H32C _O_C28H58 +C2H60<w>CﬂH32C _O_Cz H5 +C28H57O H

Para que la reaccion se verifique en el sentido de la formacioén de los productos,
aumentando la conversidn alcanzada en el equilibrio, es necesario un exceso de
etanol, como se plante6 en el Capitulo 1.

Materiales y métodos.

- Los reactivos empleados son:
Etanol Extrafino (96°GL)
Aceite de cachaza
Etoxido de sodio
- Lareaccién se llevod a cabo en las siguientes condiciones:
Temperatura: 70°C
Presién: 1 atm
Tiempo de reaccién: 4 h
Velocidad de agitacion: 200 rpm

Las relaciones de alimentacién fueron:

ml de etoxido

R =0.3

catalizador

aceite g de aceite
R’ _35 moles de etanol
“enoete  molesde aceite
| moles de etanol
R =15

etanol

aceite moles de aceite
- La reaccién se realizdé en un reactor discontinuo con agitacion (RDCA)
(Anexo VI)

4 El procedimiento a sequir es el siguiente:

a) Pesar el aceite obtenido en la etapa de extraccidon y calentar hasta que se

licue suficientemente.
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b)

Anadir la cantidad predeterminada de etanol al aceite y junto con este, el

d)

f)

9)

h)

catalizador necesario de acuerdo a los indices anteriormente planteados.
Colocar la mezcla reaccionante en un termostato a una temperatura de
70°C, con agitacion a 200 rpm y dejar reaccionar por un tiempo de 4
horas.

La mezcla resultante se deja enfriar a temperatura ambiente, se disuelve
en solvente organico y se mantiene durante 12 horas a una temperatura
de 4 — 6°C. en esta etapa cristalizan los alcoholes grasos o AAPM.

Filtrar a vacio para separar los AAPM.

Purificacion de estos alcoholes mediante un lavado con etanol en tres
etapas, y un lavado final con acetona.

El licor resultante de la filtracion se evapora para eliminar el etanol que no
reacciono y el solvente organico.

Finalmente se valora la acidez del biodiesel y se neutraliza con acido.

4 Experiencias.

En la tabla 2.3 se muestran las condiciones en que se condujo la reaccién de

Transesterificacion.
Tabla 2.3. Condiciones de operacién en la reaccion quimica.

Exp. 1 Exp. 2 Exp. 3 Exp. 4 Unidades
Aceite 61.37 65.90 68.40 40.30 | gramos
Etanol 37.5 172.57 37.5 105.53 | mi
Etéxido de sodio 18.4 19.77 20.89 12.09 | ml
Temperatura 70 70 70 70 | °C
Veloc. de agitacion 200 200 200 200 | rpm
Tiempo de reaccién 4 4 4 4| h
Nafta 61.37 65.90 69.70 40.3 | ml
ss| 15| as| 1s| o
R 0.30 0.30 0.30 0.15 %
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+ Resultados.

Los resultados que se obtuvieron a partir de la reaccion del aceite de cachaza

con etanol extrafino (96°GL), en presencia de catalizador basico se muestran en
la tabla 2.4.

Tabla 2.4. Resultados obtenidos de la Reaccion de Transesterificacion.

Exp. 1 Exp. 2 Exp. 3 Exp. 4
Biodiesel 42.64 g 0 48.48 g 0
Alcoholes grasos (AAPM) 11.742 g 0 12.67 g 0
Formacion de jabones Despreciable | Inaceptable | Despreciable | Inaceptable
Conversion alcanzada (Xa) 72.44% 0 73.89% 0

1.

2 Analisis de los resultados.

Como resultado de las experiencias 1 y 3 se observé la formacién de un
sélido cristalino de color beige claro con similar apariencia que los alcoholes
de alto peso molecular, obtenidos en trabajos anteriores, ademas el producto
obtenido después de la evaporacion, presenté una mejor fluidez que el
aceite utilizado en la reaccién. Por otra parte no se observo la presencia de
jabones durante la reaccion, siendo estas caracteristicas, junto con la
precipitacion de los alcoholes grasos una sefnal de la verificacidn de la
reaccion de transesterificacion.

En la experiencia 2, la reaccion no se verifico, debido a la formacion de
jabones que entorpecieron la transesterificacion, consumiendo para ello el
catalizador y los acidos grasos presentes, se observdé un aumento de la
viscosidad, lo que impide el mezclado efectivo entre los reactantes y con ello
el transcurso de la reaccion. La experiencia 4 se realizd para confirmar la
experiencia 2, se disminuyo la cantidad de catalizador a la mitad,
manteniendo constante la relacion etanol/aceite, para evitar la formacién de
jabones por exceso de etoxido.

En el experimento 4, se obtuvieron los mismos resultados que en el
experimento 2; esto significa que la formacion de jabones probablemente se

deba a la presencia de agua debido al exceso de alcohol adicionado en la
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reaccion, y no a la cantidad de catalizador afadida. El agua presente en la
reaccion, favorece la reaccion de saponificacion de los aceites, analizada en
el Capitulo 1, la cual disminuye grandemente la conversion y a menudo
puede ser fatal para esta, con la formacion de jabones; asi, los acidos
grasos libres presentes se estan transformando en un producto de bajo valor
e intervienen en la reaccién. La reaccion de saponificacion de los aceites en

presencia de soluciones alcohdlicas es la siguiente:

RCOOR'+NaOH —— RCOONa + R'OH (2.4)

4. Mediante los resultados de los experimentos 1 y 3, es posible concluir que
se puede elaborar biodiesel a partir de un alcohol de 96°GL utilizando un
exceso de etanol de alrededor de 3,5 mol de etanol/mol de aceite, para
asegurar conversiones altas en el equilibrio, siempre que no se sobrepase el
limite maximo de exceso de etanol hallado (menor de 15 mol de etanol/mol
de aceite).

5. Las conversiones alcanzadas son menores que las esperadas (95-98%),
aunque estos valores, se alcanzaron con etanol anhidro, siendo esto (la

presencia de agua), una de las causas de la disminucion.
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Conclusiones Parciales:

1.

Los parametros empleados en la extraccion del aceite son validos para la
materia prima utilizada, obteniéndose altos niveles de extraccion en esta
etapa.

Es posible reducir la cantidad de solvente a utilizar en el proceso mediante
un esquema de dos etapas en corrientes cruzadas.

Es posible elaborar biodiesel a partir de alcohol extrafino.

Es necesario optimizar la relacion de etanol/aceite para evitar la formacion de
jabones durante la reaccién. El valor 6ptimo se encuentra entre 3.5 y 15 mol

de etanol/mol de aceite.
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Capitulo I11: Disefio de la Planta y Andlisis Economico

Capitulo lll: Disefio de la Planta Demostrativa y Analisis Economico.

3.1 Evaluacion del Esquema Tecnoldgico. Balances de Masa y Energia.

El proceso de obtencién de biodiesel, consta de forma general, de tres etapas:
1. Extraccion del aceite de cachaza utilizando un solvente organico.
2. Preparacion del catalizador para la reaccion (etéxido de sodio).

3. Reaccidén de transesterificacion con catalisis homogénea.

Extraccion
del aceite

Reaccion de BIODIESEL
transesterificacion ]I]I:' +
AAPM

Preparacion
del
Fig. 21. Proceso de obtencién de Biodiesel | catalizador

En la figura 21 se muestra el diagrama de bloques con las etapas principales del
proceso de obtencion de biodiesel, y en los anexos se muestra el diagrama de
flujo del mismo.

Después de la separacion de los productos de la reaccién, se realiza la
purificacion de estos, mediante un lavado con etanol de los alcoholes grasos,
una evaporacion del exceso de etanol y de la nafta presentes en el licor
resultante de la filtracion de los alcoholes, y un posterior lavado y neutralizacion

del biodiesel.
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Diagrama de bloques del proceso:

cachaza
Sélido
nafta agotado
| Extraccion g
‘@ Aceite
y nafta
calor
»| Evaporacion >
Etanol NaOH nafta
Aceite
Preparacion Reaccion de
del »| Transesterificacion Alcohol
catalizador Etilico
4—
Biodiesel
y AAPM
Solvente
orgénico
Separacion
de los
productos
AAPM Biodiesel

Fig. 22. Diagrama de bloques del proceso tecnoldgico.

-49 -



Capitulo I11: Disefio de la Planta y Andlisis Economico

3.1.1 Balances de masa.

» Etapa de extraccion del aceite con solvente.
(Base de calculo 1 dia)
Los calculos en esta etapa se realizaron segun la metodologia planteada por
Treybal, para operaciones con transferencia de masa por lixiviacion o extraccion
solido liquido.
Nomenclatura:
A: Solvente (Nafta)
B: Sdlido insoluble en la cachaza.
C: Soluto (aceite)
F: Kg de A + C en la alimentacion sdlida.
E+1: Kg de A + C en solido lixiviado.
Ro: Kg de A + C en solvente.

R1: Kg de A + C en solucion de lixiviacion (aceite y nafta).

~ KgdeC .,
x: ——— —en la solucion.
Kgde(A+C)
: __KgdeC en solido.
Kgde(A+C)
. KogdeB (solucidn retenida en el sélido)”
Kgde(A+C)
Tabla 3.1: Balance de masa en la extraccion de la cera.

Datos Ecuacién Resultados
%humedad = 13 F = Yaceite en cachaza” ( Mcachaza= Mcachaza™ Yohumedad) | 208.8 Kg
%aceite en cachaza=12 | B = Mcachaza-F 1791.2 Kg
(base seca) N = B/F 8.579
% de extraccion=96.05 | Aceite que sale en el liquido de lix. = R1*X4 191.595 Kg
%perdida de nafta=8.69 | Aceite que sale en el sdlido lix. = E1*Y 17.20 Kg
R.=15 000 kg Nafta que sale en el liquido de lix. = 0.9167*R, | 13 750.5 Kg
Mcachaza = 2 ton/d Nafta que sale en el sélido lix. = 0.0833*R, 1 303.5 Kg
Mhatta = 15 ton/d , | E1=Kg de Aceite + Kg de nafta en el solido 1 266.705 Kg
Pcachaza = 141.42 :lfg/m R1 = Kg de Aceite + Kg de nafta en el liquido 13 942.09 Kg
Prafia = 750 Kg/m™ N1 = B/E; 1.414
Paceite = 980 Kg/m 5 | X1 = C/(A+C)en el liquido 0.0137
Praftavaceite = 752 KQ/IM™ IV "= C/(A+C)ep of soico 0.0136
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Pnafta+cachaza = 746 Kg/m3
batch/dia = 6

Cachaza (101)

A 4

Nafta (102)

A 4

Extraccion del
aceite con
solvente

Sélido agotado (104)

Aceite+Nafta (103)

»

» Etapa de evaporacion.

(Base de calculo 1 dia)

Tabla 3.2: Balance de masa en la evaporacion.

Datos Ecuacion Resultados
Mhnafta+aceite = 13 942 Kg | B.T: Mnatta+aceite = Mnatta + Maceite Mnatta = 13 695 Kg
Grado de B.P: %aceite* Mnatta+aceite = Y%aceite™ Mageite | Maceite = 191.59 Kg
Separacion = 100%
%aceite

en 103 =1.37% Vapores de nafta (201)

Aceite+Nafta (103) i6 >
%pérdidas Separacion del
aceitey la

en equipo = 0.4%

nafta

Aceite (202)

»
»

» Etapa de preparacion del etéxido.

(Base de calculo 1 dia)

Tabla 3.3: Balance de masa en la preparacion del etoxido

Datos

Ecuacion

Resultado

PnaoH = 1460 Kg/m®

Metsxido = 0.01* Maceite

Petanol = 780 Kg/m3
Petoxido = 993 Kg/m®

Metanol = 52.99*MnaoH
MnaoH + Metanol = Metsxido

Metano| = 56.019 Kg
MNaOH =1.0572 Kg

Maceite = 191.59 Kg
RNaoHretano=0.018879/g

Recatalizador/aceite=0.3 ml/g

Etanol (301)

Preparacion
NaOH (302) P

Etoxido de sodio (303)

»
»

del etoxido

»
»

» Etapa de reaccioén quimica.

Etanol (401)

Aceite (402)

» Biodiesel (403)
Reaccion

guimica

—>AAPM (404)

Catalizador (303)
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Esta etapa tiene lugar en un reactor discontinuo con agitacién, y como medio de
calentamiento se usa una resistencia eléctrica.
Para este calculo es necesaria la obtencion de los pesos moleculares de las

sustancias involucradas en la reaccion.

AAPM: La fraccion insaponificable del aceite de cachaza se encuentra formada
por alcoholes de alto peso molecular, estos se dividen en los Policosanoles y
los Fitoesteroles. Para una aproximacion se considera la masa molecular
promedio de los Fitoesteroles propuesta por Vera como 407.44 g/mol (Vera, M.
1998)

Aceite: El aceite proveniente de la cachaza contiene aproximadamente 35,5% de
acidos (parte saponificable) y 60% de AAPM (materia no saponificable)
(Guerrero, L. 1996)

El calculo de la masa molecular del aceite se realiza mediante la ecuacién 3.1:

M aceite 2Mi X = M M .saponificable * Xmi T M M. .no.saponificable *~ XMns (3-1)

M 1 saponiticable = Miinoleico * Xiinoteico T M pamitico * Xpaimitico + M oetico * Xoteico (3-2)
Tabla 3.4. Principales acidos del material saponificable.
Nombre Formula Masa molar (g/mol) | Fracccion
Linoléico C17H31 COOH 280 38,1
Palmitico CH3(CH2)14 COOH 256 29,2
Oléico C17H33 COOH 282 20,0

M s saponificante = 280-0.381+256-0.292+282-0.20 = 237.83g /mol

M 1 no.saponificable = M _ioesterotes = 404444 /mol

M .eire = 237.83-0.40 +404.44-0.60 = 337.89 /mol

Biodiesel:

Maiodiesel = 324 g/mol (Canoira, L. 2005)

Etanol:

Metano| = 46 g/mOl

Reaccion de transesterificacion:
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NaOH

Ester + C,H.OH «———

)
I

R-C-0O-FR+ C,HGH

>

Etilesteres + AAPM
7

Dl H

Tabla 3.5. Balance de equilibrio en la reaccion quimica

I
R-C-0-C,H,+ROH

Datos Ecuacién Resultados
Base de calculo =1 batch N ®etanol = 0.496 kmol
T noaceite = 0142 km0|
M aceite inicial : 47,899 Kg n® = M (moles iniciales) N ®biogiosel = 0 kmol
M etanol inicial = 22,829 Kg M o Z 0 kmol
M biodiesel inicial = 0 Kg S APM
M aapMm inicial = 0 Kg N “naor = 0.210 kmol
Meatalizador = 22,829 Kg n, = ng — n;’ . a ‘X, 0.007 kmol
M etanol = 46 Kg/kmol (moles en el equilibrio de aceite)
M biodiesel = 324 Kg/kmol b
M aapu = 404.44 Kg/kmol Nee =Ny — Ny R 0.362 kmol
M = 40 Kg/kmol 16,633 K
eNaOH RO (moles en el equilibrio de etanol) g
X “aceite = 0.95 C
(Canoira, L. 2005) N, =nS+nd =X, 0.135 kmol
P =1atm a 43,645 Kg
Temp =80 °C (moles en el equilibrio de biodiesel)
Sust. limitante: aceite 1 o—meane. 9 0.135 kmol
a: aceite de —Td a4 Ta 54.42 Kg
b: etanol (moles en el equilibrio de AAPM)
c: biodiesel o
d: APPM ne, =N, 210 kmol
i: catalizador (NaOH) (moles en e_l equilibrio de 14,269 Kg
Petéxido = 993 Kg/m3 Cata“zador)
Paceite = 1200 Kg/m33
Priodiesel = 880 Kg/m An
batch/dia = 4 K _ np-ng( P Kequitibrio = 7078
equilibrio — ne nb n_
ATlB T n; =0.848Kmol

nTe = nAe + r]Be + nCe + nDe + nI
An=0

ni: moles del componente i

m4: masa del componente i

M;: masa molecular

XCaceite: CONVeErsion alcanzada en el equilibrio

Kequilibrio: Constante de equilibrio

nt: moles totales de la reaccién
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3.1.2 Balances de energias.

Tabla 3.6. Extraccion del aceite de la cachaza (base de calculo 1 Batch)

Datos Ecuacién Resultados
Mcachaza=1ton/d=166.67Kg/batch | Cpmezcia=%cach.*Cpcach+%nafta*Cpnatta | 0.576 Kcal/Kg°C
(en cada tanque) —

Muaia1=15 ton/d=2500 Kg/batch | Mtanavet = Meachaza + Muatia 2 666.67 Kg
Mrarta2= 2282.5 Kg/batch Ivltanque2 = Mcachaza + Mnatta 2396.042 Kg
Psvapor =10.68 atm Q= Mtanque1*Cpmecha*(T2'T1) 81 583.33 Kcal
TSuapor =183.28°C _

As =478.63 Kcal*Kg mvs = Qi/ As 170.45 Kg
Cpcachaza =1.145 Kca|/Kg°C Q= MtanqueZ*Cpmezcla*(TZ'T1) 73 303.90 Kcal
Cpratta = 0.5 Kcal/Kg°C mvz = Qaf As 153.153 Kg

horas de trabajo por dia: 8

batch/dia = 6
Tiempo de duracion = 1 hora

T, = 75°C (tanque 1)
T1=25°C

T, = 75°C (tanque 2)
T41=25°C

Tambiente = 28°C
Pérdidas de nafta
extractor = 8.33%

n = 100% (eficiencia de la
transferencia de calor)

en

ha = 9.5+0.053*(T>-Ta)

11.991 W/m?°C

10.31Kcal/hm?°C

Qp1 = Qp2 = ha*Dj**(T2-Ta) 4 567.15 Kcal
MVreposiciont = QP1/ AS 9.54 Kg
MVreposicion2 = QP2/ As 9.54 Kg
%pérdidas = (Q1+Q2)/(Qp1+Qp2)*100 5.8973%

el | MV1ota=MV1+MV2+MVieposicion1 ¥ MVreposicion2

342.69 Kg/batch

MVTotal diaric = MVTotal™ 0

2 056.137 Kg/dia

Tabla 3.9. Preparacion del etoxido de sodio (base 1 dia)

Datos Ecuacion Resultados
Metanol = 56.019 Kg CPmezcia=%etanol*Cpetanot YoNaOH*Cpnaon | 0.6225 Kcal/Kg°C
Msosa = 1.0572 Kg 7 M Py 57 08 K
Cpetanol = 1_145 KcaI/Kg°C mezcla etanol NaOH . g
Cpnaon= 0.5 Kcal/Kg°C ma = M*Cp*(T2-T1)/( Cpa*(t1-t2)) 502.27 Kg
—_ [o]
CPagus = 1 KeallKg™C Q = M*Cp*(To-T4) 502.27 Kcal

horas de trabajo por dia: 8
batch/dia = 6

T, =45°C

T4 =25°C

t1 = 98°C

t, =97°C

Pérdidas de calor

en el equipo = 10%

n = 100% (eficiencia de la
transferencia de calor)

mva’ = mva/6

100.45 Kg/batch
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Tabla 3.8. Evaporacion de la nafta y el aceite (base de calculo 1 batch)

Datos

Ecuacion

Resultados

Mmezcla = 13 942 Kg/dia
Mmezcia = 1742.762 Kg/batch

Ps (vapor de cald)=10.68 atm
Ts (vapor de cald) = 183.28°C
As = 478.63 Kcal*Kg

Cpcachaza = 1145 KCaVKgOC
Cpratta = 0.5 Kcal/Kg°C

horas de trabajo por dia: 8
batch/dia = 8

T,=178°C
T1=40°C
Pérdidas de nafta

en el equipo = 0.4%
n=100%

Cpmezcla=%aceite*cpaceite"'%nafta*Cpnafta

0.499 Kcal/Kg°C

mv =M*Cp*(T2-T+1)/ As +Mnata*Anafta/ AS

505.666 Kg/batch

Q = mv*As

242 027.013 Kcal

ha = 9.5+0.053*(T-Ta)

17.45 W/m2°C

15.004 Kcal/hm?°C

Qp=0.1*Q=0.1%(mv*As)

30 226.926 Kcal

MVrep = Qp/As

63.15 Kg

%pérdidas = Q/Qp*100

12.04 %

MVTotal = MV + MViep

568.82 Kg/batch

MVTotal diario = MVTotal*8

4 550.55 Kg/dia

» El balance de energia para el reactor se encuentra en el epigrafe 3.2.5
(disefio de la resistencia eléctrica para el reactor)

Tabla 3.9. Condensador de nafta. (base de calculo 1 dia)

Datos

Ecuacion

Resultado

Mnafta= 13 697 Kg

ma = Mnafta™ )\nafta/(Cpagua*(TZ'T1))

69 809.04 Kg

Cpagua = 1 Kcal/Kg°C

ma’ = ma/8

8 726.13 Kg/h

Anatta = 76.45 Kcal/Kg

— *
Q = Mpafta )\nafta

1047 136 Kcal

T2 agua = 40°C
T1agua = 25°C
Thafta = 178°C
horas de trabajo por dia 8:

n = 100% (eficiencia de la

transferencia de calor)
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Tabla 3.10. Enfriador de nafta 1. (base de calculo 1 dia)

Datos

Ecuacion

Resultado

Mnafta= 13695 Kg
Cpagua = 1 Kcal/Kg°C

T2 agua = 35°C
T1agua = 25°C
tinatta = 178°C
tonafta = 100°C

horas de trabajo por dia 8 horas

n = 100% (eficiencia de la
transferencia de calor)

ma = Mnafta ™ )\nafta/(Cpagua*(TZ'T1))

53 418.30 Kg

ma’ = ma/8

6 677.287 Kg/h

Q = Mpafta*Anafta

1047 713 Kcal

Tabla 3.11. Enfriador de nafta 2. (base de calculo 1 dia)

Datos

Ecuacion

Resultado

Mnaftaz 13695 Kg
Cpagua = 1 Kcal/Kg°C

T2 agua = 35°C
T1agua = 25°C
1:1nafta = 100°C
tonarta = 40°C

horas de trabajo por dia 8 horas

n = 100% (eficiencia de la
transferencia de calor)

ma = Myatta™ )\nafta/(Cpagua*(TZ'T1))

41 173.35 Kg

ma’ = ma/8

5 146.67 Kg/h

Q = Mnafta"Anafta

1047 135 Kcal

Nomenclatura para los balances de masa y energia:

R: relacion de alimentacion
p: densidad, Kg/m?®

M: viscosidad, Pa-s

Cp: capacidad calorifica, Kcal/Kg°C

A: calor latente de vaporizacion, Kcal/Kg

Q: flujo de calor, Kcal

T, t: temperaturas de las corrientes

frias y calientes

ha: coeficiente

en el equipo

Ps, Ts: presion y temperatura del vapor

de agua saturado, atmy °C

conveccioén y radiaciéon

combinado de

Qp: calor transferido por pérdidas
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3.2 Disefio de los equipos tecnolégicos.

3.2.1 Diseio de los agitadores.

Con este objetivo se cre6 una base de datos con las -caracteristicas
fundamentales de diferentes tipos de agitadores. (Anexo VIII).
Resultado de la seleccion.

a) Etapa de extraccion: Agitador de hélice.

- Los agitadores de turbina se usan en sistemas donde el volumen de liquido no
sobrepasa los 2.5 m®, para agitar suspensiones con una fraccion masica de
sélidos mayores que el 50%, presenta un alto consumo de energia y el flujo que
provocan es radial, estas caracteristicas no se recomiendan para la etapa
extraccion. Donde se maneja un volumen de 3.5 m® aproximadamente.

- El agitador de paleta tampoco se recomienda pues para su correcto
funcionamiento requiere de un bajo por ciento de soélidos en suspension y es
eficiente solo cuando no se requiere un alto grado de agitacién, sin embargo en
la extraccién de el aceite de la cachaza el % de sélidos en el tanque sera de
alrededor de 25%, ademas es necesario tener en cuenta que en cualquier
proceso de lixiviacion de sélidos, uno de los factores mas importantes en la
extraccion (junto con la temperatura y la preparacion del sélido), es la agitacion.
- El agitador de hélice se escoge, porque cumple con todos los requerimientos
de esta etapa, es decir, provocar la agitacion en grandes volumenes de liquidos,
trabajar con por cientos de solidos en el liquido inferiores a 50%, bajo costo, bajo
consumo de energia, y ademas se pueden colocar varios agitadores en el

mismo eje para asegurar el mezclado en todo el recipiente.

b) Etapa de preparacion del etéxido: Agitador de paletas.

» Es muy eficiente operaciones discontinuas y de baja viscosidad, como es el
caso de la mezcla de etanol con el hidroxido de sodio.

» Es muy barato, y con un bajo consumo de energia.

c) Etapa de reaccion quimica: Agitador de paletas.
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» Es muy eficiente operaciones discontinuas y de baja viscosidad, como es el

caso de la mezcla de etanol con el hidroxido de sodio.

» Es muy barato, y con un bajo consumo de energia.

» Es muy utilizado en reacciones quimicas lentas como es el caso de la

transesterificacion.

Tabla 3.12. Diserio de los agitadores

Datos Ecuacion Resultados Referencia
Agitador de hélice (extraccion del aceite)
Ver tabla 3.13
Agitador de paleta (preparacion de etoxido)
Dtanque = 0.35 m CurvaN°2 ™ M Fig. 21
Hianque = 0.5 m d=0.66D" d=0.231m Apéndice
n =100 rpm b/d =0.4 ™ (diametro del agitador) | (2) Rosabal, J.
o = 993 Kg/m® - b=23.1 mm ) Tabla 9.1
U =0.001 Pa-s Rem _ P @ (ancho de la paleia) 4) Fig. 9.7
H Rem = 8.8¥10
Kn corregidgo = Kn*(H/D)?® @ (régimen turbulento)
N = KN.corregido 2% n3 -d > (2 Kn =0.65 w
K corregido = 0.777
Narrenque =2"N. N = 2.35 kW
Narranque = 4.7 kKW
Agitador de paleta (Reactor de transesterificacion)
Dianque = 0.4 m 4= 066D ™ CurvaN°2 ™ ™ Fig. 21
Htanque = 0.8 m b/d =0.1 d=0.264 m Apéndice
n =100 rpm , b =26.4 mm ) Rosabal, J.
o = 880 Kg/m® R, = nd-p, Rem = 7.05*10° | ® Tapla 9.1
u = 1.45*102 Pa-s H (régimen turbulento) | @ Fig. 9.7
Kn corregido = Kn*(H/D)%® @) Kn=10.65® Rosabal, J.
N = KN.corregido P n3 -d °@ Kn corregiao = 0.919
N =4.8 kW

Narranque =2*N @)

Narranque =9.6 kW
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3.2.2 Diseno de los tanques de extraccion del aceite de cachaza (E1,

E2).

El diseio de los tanques de extraccion se realiza empleando el método de

escalado, a partir de los datos encontrados en los estudios de laboratorio.

Sobre la base del estudio realizado en el mezclador de 10 litros y de acuerdo a
la demanda de aceite para la produccion de biodiesel se comienza el escalado
del equipo.

Esta demanda se garantiza empleando un tanque con una capacidad de 3.5 m?
litros y realizando la operacion en 6 batch diarios, con una duracién de 1 hora
cada uno.

Segun la literatura consultada, el criterio de escalado mas usado para procesos
controlados por carga y en los que la tarea fundamental es el mezclado de los
liquidos, es el de potencia por unidad de volumen constante, por lo que se
decide aplicar los criterios de similitud geométrica y el de potencia por unidad de
volumen constante para hallar las proporciones del mezclador a una escala

superior.

Con el objetivo de desarrollar el escalado del mezclador, a partir de los datos del

modelo se hacen las siguientes consideraciones:

» Experimentalmente pudo comprobarse que el mezclado es el elemento
fundamental para que ocurra la extraccidén, por lo cual para el desarrollo del
escalado se toma como criterio, el de Potencia por unidad de volumen
constante, que resulta ser el parametro mas importante para lograr un
mezclado eficaz y obtener por cientos de extraccion altos.

> Existe similitud geométrica entre el diametro del modelo y del prototipo, es
decir, la forma del prototipo sera igual a la forma del modelo, tanto para lo
que concierne al tanque como al agitador, tomando como criterio de similitud
geomeétrica la relacion:

D'r/ Dr=(V't/ V)" (Ju, 1992).
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Teniendo en cuenta los datos del modelo y que el mezclador prototipo tendra

una capacidad de 3500 litros, se lleva a cabo la siguiente metodologia de

escalado.

Tabla 3.13. Criterios de escalado

1. Similitud geométrica. (Ju, 1992).

Parametros Datos Ecuaciones Resultados
D' ract D.racior = 0-22mM . ' . us D' =1.55m
extractor extractor D d i | V extractor
d .impeleme dimpe|eme —0.07874m Dextractor — d impelente _ [ VTotal ] d Iimpelente —0555m
V' — 3500L extractor impelente Total
Total —
VTotaI :1OL
2. Potencia por unidad de volumen constante
H' H =0.35m e V' H'=1.85m
A, n=700rpm =11.67rps ~ rxD? _
- . 7’ A; =30185.84
Rem p =745Kg/m 4
. _ 3 R.. =60168.71
Rem pp —142Kg/m A _ ng p(pp _p) g em
KNorregio 1 =0.337Cp R 1 R, '=22665.19
S D, =0.00092m 05 k
En rerreaide C P_ 6.6 (1 R =C-Ar (&j (EJ Kncorregido =053 ©
— M em
. k=1 ® d d . -
rIT' ;-3 @ Para A entre 2.4*10° - 4.1*10" KN corregivo =0.43
o = 40° (2) Dp/d entre 2.33*10" - 1.2310 . P = 0.038KW
P= KN.corregido p-nt- d P'=1.32kW
P’ _ P n'=256rpm
V Total Vtotal
: P’
N=3

3 15
KN.corregido % d

"Tabla 9.1. Rosabal, J. 1989
@Tabla A-21. Rosabal, J. 1989
®)Figura 9.7. Rosabal, J. 1989

Nomenclatura:

d’extractor: Diametro interior de tanque de extraccion prototipo.

d’impelente: Diametro del impelente prototipo.

Dextractor: Diametro interior de tanque de extraccion modelo.
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Dimpelente: Diametro del impelente modelo.

V'r1otai: Volumen total del tanque prototipo.

V1otal: Volumen total del tanque modelo.

H', H : Altura del prototipo y del modelo.

A; : Numero de Arquimides

R.m» Ren': Reynold de mezclado para suspensiones del modelo y del prototipo
KN oregico KN corregido : NUUmero de potencia para del modelo y del prototipo

P,P': Potencia de agitacién del modelo y del prototipo

n, n': Velocidad de agitacion del modelo y del prototipo
p, p,: Densidad de la mezcla y de la particula

> Viscosidad de la mezcla

D, : Diametro de la particula

C, k: Constantes para la ecuacion de Rep,
z : Numero de paletas
a : Angulo de inclinacién del plano de las paletas con la horizontal

Tabla 3.14. Resultados del modelo y del prototipo.

Parametros Valores Unidades
Prototipo | Modelo
Volumen Total (V'rotal) 3500 10 L
Diametro del extractor (Dextractor) 1.55 0.22 m
Altura total del tanque (H) 1.85 0.35 m
Diametro del impelente (dimpelente) 0, 555 0.07874 m
Temperatura del equipo (T) 75 75 °c
Numero de Reynolds (Re) 22665.19 | 60168.71 -
Potencia del agitador (P) 1.32 0.038 kW
Velocidad de mezclado (n) 256 700 rpm

» El equipamiento completo en la etapa de extraccion del aceite esta
compuesto ademas del tanque, del agitador y sus accesorios (motor,
reductor, tabiques verticales, etc.) por:

- Serpentin del vapor para el calentamiento hasta 75°C.

- Condensador de doble tubo para los vapores de nafta generados.

- Dispositivo para la filtracion o retencion de la cachaza en el tanque.
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3.2.21 Serpentin de vapor para el calentamiento.

Datos:

M = 16000 kg/dia = 5878.99 Ib/batch
Cp = 0.54 BTU/Ib°F

T4=183.28 °C=361.904°F (vapor sat.)
T, = 183.28 °C = 361.904°F

Av = 76.45 kcal/kg = 137.61 Btu/lb
Kaudo = 0.079 BTU/(hpie?)(°F/pie)

Nr =256 rpm = 15360 rph

dagit = 0.555 m = 1.820866 pie

H = 1.85 m = 6.069554 pie

D; = .55 m = 5.085302 pie

p = 745 kg/m® = 46.50883 Ib/pie’

u = 0.337 cP = 0.815233 Ib/pie-h

hio = 1500 BTU/hpie®F

Rd = 0.005 hpie®°F/BTU
t1 = 25°C = 77 °F

t2 = 75°C = 167 °F

0 = 5 min = 0.083333 horas
Tambiente 28 °C = 82.4°F
Dserp = 1 m = 3.28084 pie
DE = 1.25 plg

DI =1.12 plg

BWG16

at = 20.985 plg

a't = 0.3271pie?/pie

Duracion de un batch = 1 hora

Metodologia de disefio (Kern, Q.,1969, Perry, R., 1999)

Se supone que en ambos tanques se trata la misma proporcion sélido liquido.

1. Balance térmico.

Q: Calor transferido en el equipo.

Q=M-Cp-(T, -T)=m,-4,  (3.3)

Q =72 041.67 kcal/batch = 285 719.0918 Btu/batch

Mvapor: masa de vapor consumida.

Mvapor = 2076.29 Ib/batch = 941.79 Kg/batch

Calculo de las pérdidas de calor en el equipo:

Suposiciones:

Se desprecian las siguientes resistencias al paso del calor:

- Pelicula de condensado
- Pared de la tuberia

- Material aislante
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El calculo del coeficiente combinado de conveccion y radiacion se realiza segun
la ecuacion 3.4.

h, =9.5+0.053-(T, - T,) [W/m%®C] (3.4)

Las pérdidas de calor segun la ec. 3.5
Qperd :ha T Dl (Tl _Ta)
ha=11.991 W/m?C = 2.11 BTU/hpie®°C
Qpera = 2 744.327 W/m = 2.6 BTU/seg-m
Qpera = 17 323.46 BTU/h = 17 323.46 BTU/batch

! _ Q perd

vapor ~

[W/m] (3.5)

_17323.46 _
m - 461_5 43 = 20.10Ib/batch

vapor
M'vapor = 9.1206 Kg/batch = 54.7241 Kg/dia (masa de vapor para compensar las
pérdidas de calor en el equipo)

Miotal de vapor = 2202.18 Ib/batch= 13213.104 Ib/dia = 957.306 Kg/dia

2. Determinacion de los coeficientes de Transferencia de calor (h; y hi;
Coeficiente referido al exterior y al interior de la tuberia, respectivamente).

Las correlaciones de transferencia de calor en tanque con serpentines

helicoidales, tienen la forma:

1
hD. d2- N 0.62 2 0.14
- :0.87( gt rpj [CP“Js(iJ (3.6)
H K Hy,

Para un rango de 300 < Re < 4*10°

Btu
h* pie*°F

0.62 1
h  087k( dagiN.p (CPﬂJSLiJW
I Dj /’l k luw

Donde:

ho = 1500 para vapor saturado

(3.7)

k: conductividad térmica.

D;: diametro interior del tanque.

L2N
=P NP Reynold de mezclado.

7

dagit: diametro del agitador.

N,: velocidad del agitador.

p, M: densidad y viscosidad del
liquido.

-63 -



Capitulo I11: Disefio de la Planta y Andlisis Economico

Sustituyendo y calculando el coeficiente pelicular para el exterior del serpentin.

h, = 243.6109 BTU/hpie*°F

h = hy -0 = 2436109 % = 218 275BTU / hpie?® F
DE 1.25

Con un Reynold de mezclado dentro del rango de utilizacién de la ecuacion:
Re = 1.02*10*
3. Calculo de Up:

h -h.
U.=—>-2 3.8
° h,+h, (3.8)
1 1 1
E—I'l‘Rd hd—R—d
_Uc'hd
° U, +h, (3.9)

Uc = 190.5475 BTU/hpie®°F

hd = 200 BTU/hpie®°F

Ud = 97.58 BTU/hpie®°F

4. Calculo del Area de transferencia de calor.

El proceso se realiza en estado no estacionario, con el medio de calentamiento

isotérmico (vapor saturado).

dQ dT
—=MC,—=U,-A-AT 3.10
0 P g P (3.10)
AT =T, -t
ﬁ:M.AT
dé¢ MC,
t 0

dt U.A
I _ D -Jd@
tlTl—t MC, 5

Integrando de t4 a t, mientras el tiempo vade 0 a 6

Ln(Tl—tlJ:UD-A-G

T, —t, MC,
A=Ln -t} MGy (3.11)
T,-t, ) U0
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En la ecuacidén 3.11, @ es el tiempo de calentamiento de t; a t, de M Ib de

mezcla con vapor saturado a Ty.

Arc = 148.216 pie? = 13.78 m?

N, __A

vueltas
Alvuelta

(3.12)

Aerta = 7 Dgry -2 =10.1334 pie’ = 0.94329 m?

No - A 148216
vueltas Alvue“a 101534

=15 vueltas

En la tabla 3.15 se muestran los resultados finales del disefio del serpentin para

el calentamiento en los tanques de extraccion.

Tabla 3.15. Resumen del disefio del serpentin de los tanques de extraccion

Paradmetros | Valores | Unidades
Requerimientos energéticos
Numero de serpentines 2 -
Temperatura de trabajo 75 oC
72 041.67 Btu/batch
Calor transferido en cada tanque 286 072.42 Kcal/batch
1716 434.52 Kcal/dia
331.64 Ib/ batch
Masa de vapor total en cada tanque | 150.43 Kg/batch
957.306 Kg/dia
Diseio del serpentin
N _ hio | 218.275 BTU/hpie2°F
Coeficientes peliculares
ho 1500 BTU/h/pie2°C
Uc | 190.54 BTU/hpie®F
Coeficientes totales 5
Ud 97.579 BTU/hpie®F
7
Area de transferencia de calor 1387&1935 fr:?'
. 10.1534 pie?
Area de una vuelta 0.94329 m?
Numero de vueltas 15 -
Altura del serpentin 1.50 m
Diametro del serpentin 1 m
Distancia entre vueltas 10.27 cm
Diametro ext. del tubo 1 plg
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3.2.2.2 Condensador de los vapores de nafta en el tanque de extraccioén.

Intercambiador de doble tubo.

Datos:

T4 =80°C

T,=70°C

ty = 25°C

t, = 28°C

Mvnatta = 0.03 L/s = 0.0225 Kg/s = 185.72 Ib/h
Anatta = 75 Kcal/Kg = 135 BTU/Ib

Cpnafta = 0.5 Kcal/Kg°C = 0.5 BTU/Ib°F
Cpagua = 1.0 Kcal/Kg°C = 1 BTU/Ib°F

Hagua = 110 Pa-s = 2.42 Ib/pie-h

Mnatta = 0.3 Pa-s = 0.72572645 Ib/pie-h

Prafta = 62.16 Ib/pie®

Lefhorquita = 6 m = 1.8288 pies
Intercambiador de 2x1"* IPS

De la tabla 11, del Kern.

Area de flujo por el anulo (at): 1.19 plg? = 0.008264 pie®
Area de flujo por el tubo (at’): 1.5 plg? = 0.010417 pie?
DEwbo = 1.66 plg = 0.13833 pie

Dlwbo = 1.38 plg = 0.115 pie

DEanuo = 2.38 plg = 0.17225 pie

Dlanuio = 2.067 plg= 0.198333 pie

Degquivalente anulo = 0.9137 plg = 0.076149 pie
Superficie por pie lineal (a't) = 0.435 pie®/pie
Kagua=0.356 BTU/h-pie-°F\pie (tabla 4, kern)
Rd = 0.005 Ibh°F/BTU

Ubicacion de los fluidos:

Agua: por dentro del tubo interior.

Nafta: por el anulo.
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Tabla 3.16. Diserio del Intercambiador de calor de doble tubo

Ecuaciones Resultados Unidades
_ " _ At —At,
In(Z]
At,
Ft = 1 (vapor cond)
Q =M N [AN +CpN (teb _tl)] = magua ’ Cpagua ’ (Te _Ts) Q=26904.02 | BTU/h
Magua=4982.227 | Lb/h
Anulo
G = Masa/at 21609.001 | Ib/hpie
R D, -G, 2267.391
" /unafta
ho 15000 | BTU/hpie°C
Tubos
G = Magua/at’ 478293.8 | Ib/hpie
. 22728.84
R, - D-G,
/uagua
ok K 1/3 P 0.14 h; = 130.8171 | BTU/Ibh°F
= Jy .B.(Cp-,uJ [ZJ hio=108.7516 | BTU/Ibh°F
hi, = hi*(DI/DE)
h, -h,, 101.3999533 | BTU/Ibh°F
U, =
h, +h;,
U - U, -h, h _i 67.28597811 | BTU/Ibh°F
° U, +h, R,
Q . o . 4.856726 | pie?
= —————— (Ecuacién de disefio. Fourier)
U DATverd
Lefroa = Ala’t 11.164887 | pie lineal
n° horquillas = Lefrota/Lefnorquila 2 horquillas
Areal = nohoqui”aS -a't- I-e‘fhorquilla 5.22 piez
U, = L 62.60 | BTU/Ibh°F
A.ATverd
U:.-U, 0.0061116 | Ibh°F/BTU
Rd g, = U U,
© P 22.23 | %

(Rdcac - Rdre )
Aexceso = I %d req
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3.2.3 Diseno del Tanque de preparacion del etéxido (M1).

Tabla 3.17. Diserio del tanque de preparacion del catalizador.

Parametro |Datos Ecuacion Resultados
Tanque
57.08 Kg/dia
Qm - 9.512 Kg/batch
6 batch/dia
Petano = 780 Kg/m® ) 1
nol — mezcla —
o | ; T x , @=x) 993 Kg/m®
pNaOH B 1460 Kg/m pcach pheptano
Pt = 993Kg / m* V =Qlp 0.00958 m*/batch
D - - 0.20 m
V
h - 7+ D? 0.305 m
4
H Sobre disefio = 20% H=h+ 0.20h 0.366 m

Diseno de la Chaqueta:

Datos:

Metoxido=57.08 Kg/dia= 20.97 Ib/batch
Magua=502.27Kg/dia=184.55 Ib/batch
Q = 502.269 BTU/hpie°F

CPagua = 1 BTU/Ib

CPagua = 0.622 BTU/Ib

T1 =98°C = 208.4 °F

T, = 97 °C = 206.6°F

t; = 25°C = 77°F

t, = 45°C = 113°F

Hagua = 1 Cp = 2.2046 Ib/pieh

Hetoxido = 1 Cp = 2.2046 Ib/pieh
Petoxido = 993 Kg/m® = 61.99 Ib/pie®
Pagua = 998 Kg/m® = 62.3 Ib/pie
Dlchagueta = 0.21 m = 0.6889 pie

DEtanque = 0.20 m = 0.6561 pie
Ketoxido = 0.105 BTU/(hpie2)(°F/pie)
Kagua = 0.40 BTU/(hpie2)(°F/pie)

Dj = 0.2 m = 0.656 pie

(diametro del tanque)

Hianque = 0.366 m = 1.2 pie

Nr =100 rpm = 6000 rph

Lp =0.231 m = 0.7578 pie
Tiempo de calentamiento = 30 min
Rd = 0.003 hpie°F/BTU

hi y ho: Coeficiente referido al exterior

y al interior de la pared del tanque.
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Tabla 3.18. Disefio de la chaqueta del tanque de preparacion del catalizador (M1).

Ecuaciones Resultados Unidades
Balance térmico. Magua = 184.55 | Ib/batch
Q =M agua Cpagua ) (TZ _Tl) = Megoxido” Cpetoxido ’ (tl _tZ) Q =502.269 BTU/hpie°F
D . _ (DI ZChaq _ DE Ztanqu% ; 0067257218 ple
2 DE “tan que 96903.49061
LEN
Re, =——* 110.2436559
H .
D .G Jh chaqueta = 20
Rechaqueta =22 Jhtanque = 900
nafta (flg 20.2 Kern)
Determinacion de los coeficientes de Transf. de
calor.
2 % E 0.21
h = 0-36Kesia0 (LerPemidOj [Cpuemxido T( A J 339.1497522 | BTU/Ibh°F
D j :uetoxido ketoxido /uw
Para un rango de 300 < Re < 3*10°
1/3 0.14
hoZ, Kagia [ Kagua ( " ] 210.1067671 | BTU/Ibh°F
° Dequiv Cpagua ) /uagua Hy
h, -h,, 129.7347514 | BTU/Ibh°F
U. =
h, +h;,
h = 1 333.3333 | BTU/Ibh°F
d Rd
U. -h, 0
U, = 93.387816 | BTU/Ibh°F
U. +h,
N T, -t _ U, A0
T,-t, MC,
(ec. 18.15 Kern) 2.157124895 | pie?
A Lpl ot | MG, ,
T,-t,) Uy0 0.20040346 | m
D2 0.26138112 | m?
Ageométrica =7 D-L+ 7D
Ageométrica > Areq OK
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3.2.4 Disefno de la resistencia eléctrica del reactor (R1).

El calentamiento a nivel industrial usando resistencias eléctricas no es muy
usado actualmente, debido a que la electricidad cuesta de 10 a 15 veces mas
que el vapor. En algunas aplicaciones el calentamiento por resistencias
eléctricas es mas eficiente que la transferencia de calor por un fluido,
particularmente en operaciones por lotes a niveles no industriales. Ademas
existen otras ventajas que se derivan del tamaio compacto de los tipos
estandares de elementos eléctricos calefactores: la facilidad con la que generan
altas temperaturas, eliminacion de riesgos de combustidn, y su facil aplicacion y
adaptacion para el control y la regulacion automatica.
Los calentadores de inmersidon se usan para su introduccion directa en liquidos,
y se fabrican de cubierta de cobre para agua y de acero para aceites y otras
sustancias organicas.
Las leyes que gobiernan el calentamiento de una resistencia son:
Ley de Ohm: | :E (3.13) I: corriente (Amperes)

R E: voltaje (Volts)
Ley de Joule: P=E-1-cosg (3.14) R: resistencia (Ohms)

P: potencia (watts)

Datos:

Mreaccionante = 100 Kg tcalentamiento d€ T4 @ T2: 30 min (0.5 h)
Cp =1 Kcal/Kg°K tmantenimiento d€ la temperatura: 4 h
AT =70°C - 25°C 1 batch =4 horas

Balance en Estado no estacionario:

Q=M-C, (T, -T,)=100Kg -1Kcal / Kg°K -(343.15K — 298.15K ) = 4500Kcal =17 869.185 BTU
Para un tiempo de 30 min.

Q- 17869.185BTU _10.46KW

0.5h

Pérdidas de calor en el reactor:

ha = 9.5+0.053*(T»-T,) (coeficiente combinado de conveccion y radiacion) (3.15)

Qp = h*m*Dj*(T2-Ta) (pérdidas de calor por conveccion y radiacion) (3.16)
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Donde:

T, =70°C, T, = 28°C, Dj = 0.45 m (diametro del reactor)

Luego: 3.1

ha = 11.726 W/m?°C = 10.08 Kcal/hm?°C

Qp = 598.66 Kcal/batch

Qp = 149.665 Kcal/h = 0.174 kW

Demanda total.

Q7 =10.634 kW

Se selecciona un calentador de inmersién de aceite, con cubierta de acero, de
circulacién forzada (agitacion mecanica), temperatura maxima de 750°F
(398.88°C), y de 220 V, con las siguientes caracteristicas:

Tabla 3.19. Caracteristicas de la resistencia eléctrica del reactor.

. Watts/plg”® de | Longitud , N° de
Potencia . . _ Collarin N° de tubos
inmersion sumergida elementos
8000 watts 30 33 plg 2 plg IPS 3 4

De la tabla 20.1 (Kern, D., 1969)

Para evitar que el fluido se queme o sufra dafos por la accion del calor cerca del
calentador, el fluido frio, debe ser capaz de recibir calor a una velocidad tal que
mantenga la envoltura metalica por debajo de la maxima temperatura permisible,
es decir, el disefio de estos elementos eléctricos esta condicionado por el flujo
térmico que pueda disiparse en el material frio. Para evitar esta deficiencia
operacional, se le instalard un mezclador al reactor, para asegurar que se
mantenga una temperatura uniforme en todo el equipo, y ademas para eliminar
los problemas difusionales o de transferencia de masa en la reaccién.

La variacion del factor de potencia (@) y del voltaje (E) se muestra en la tabla 3.1

Tabla 3.20: Variacion de @ y del voltaje de alimentacion

Potencia (watts) 8000 8000
Factor de potencia 0.85 1
Voltaje (volts) 220 220
Corriente (A) 42.78 36.36
Resistencia (Q) 5.14 6.05
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3.2.5 Reactor para la transesterificacion.

Tabla 3.21. Caracteristicas geométricas del reactor.

Datos Ecuacion Resultados
mezcla —
Metanol = 22,829 Kg/dia x . (1-x) 880 Kg/m®
Mcatalizador = 14’27 Kg/d Ila pcach pheptano
. M react M aceite +M etanol +M catalizador 841997 Kg/batCh
4 batch/dia
V = M React 0.966
Sobre disefio = 15% Prezcia m°/tanque-batch
h/D = 1.53
h= V D=045m
N T * D2 h= 069 m
4
H=h+0.15%h 0.80 m
Xequilibrio 0.95
4 horas

Tiempo de reaccién
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3.2.6 Diserio de los Intercambiadores de tubo y concha.

Para el disefio de estos intercambiadores de calor, se analizaron dos
alternativas posibles para llevar los vapores de nafta desde 178°C hasta una

temperatura de 40°C. Las variantes son:

1. Transferencia de calor en dos etapas en serie.

+ Condensacion de los vapores: Intercambiador de tubo y concha (178°C)
+ Enfriamiento del liquido: Intercambiador de tubo y concha (178°C - 40°C)

2. Transferencia de calor en tres etapas en serie.

+ Condensacion de los vapores: Intercambiador de tubo y concha (178°C)
+ Enfriamiento del liquido: Intercambiador de tubo y concha (178°C - 100°C)
+ Enfriamiento del liquido: Intercambiador de tubo y concha (100°C - 40°C)

La metodologia y los pasos a seguir para el disefo de estos equipos, se realizd
basada en la expuesta por Kern, D., 1969, y las propiedades fisicas de los
materiales involucrados se hallaron en este mismo libro, y ademas en el Perry’s
Handbook, 1997, 6™ Ed.

La metodologia de calculo para cada alternativa se encuentra en el Anexo Xl, y

el resumen del disefio de cada intercambiador se muestra en la tabla 3.21.
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Resumen del disero de los intercambiadores de calores de tubo y concha.

Tabla 3.21. Disefio de los intercambiadores de tubo y concha.

Alternativa 1

Alternativa 2

IC1 IC2 IC1° IC2° IC3’ Unidades
T 352,4 352,4 352,4 352,4 212 °F
T, 352,4 104 352,4 212 104 °F
t4 77 77 77 77 77 °F
t2 104 104 104 95 91,4 °F
Q 519421,26 590693,06 519421,26 355068,08 236440,28 BTU/h
M 19276,377 21921,363 19276,377 19765,535 16452,369 Ib/h
ATverd 261,6 98,7678 261,6 187,7659 60,6637 °F
Udselsccionado 75 30 75 60 55 BTU/hp*F
Rdrequerido 0,005 0,005 0,005 0,005 0,005 hp®F/BTU
Atc 26,4672 199.3539884 26,4672 31,5169 70,8645 pie2
Arreglo En cuadro En cuadro En cuadro Encuadro Encuadro -
L 3,2808 6.56167979 3,2808 5,9055 6,2335 pies
DE 0.75 1 0.75 0,75 0,75 plg
N tubos 41 116 41 27 58 unidades
Ntubos 32 116 32 26 52 unidades
Pases por tubos 1 4 1 2 2 B
Pases por concha 1 1 1 1 -
Dlcoraza 8 15.25 8 8 10 plg
AtcReal 20,6089  199.2703 20,6089 30,1406 63,6301 pie
Hi 470 325 470 650 565 BTU/hp*F
hio 315,6457 339.625 315,6457 436,5313 379,4464 BTU/hpz"F
Ho 1500 248.6055 1500 137,1983  128,5064  BTU/hp™F
Uc 260,7714 3652119013 260,7714  104,3895 959957 BTU/hp™F
Udcaiculado 96,3194 29712467090 96,31945  62,11246 5941572 BTU/hp™F
Rdcatculado 0,006547  0.006275 0,006547  0,006520  0,006413  hp*F/BTU
%Aexceso 30,95 25.49 30,95 30,41 28,27 %
AP, 0.27 0.09 0.27 7.95 7.03 Ib/plg?
AP, 0.61 1.61 0.61 8.95 1.69 Ib/plg?
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3.2.7 Analisis técnico-econdmico de las alternativas.

Las tablas 3.21, 3.22 y 3.23, muestran los resultados del disefio de los

intercambiadores para una comparacion y analisis técnico-econdmico entre las

variantes calculadas.

Tabla 3.22. Andlisis técnico-econémico de la alternativa 1

Alternativa 1
Condensador (IC1) | Enfriador (IC2) TOTAL
Numeros de intercambiadores 1 1 2
Costo de equipo ($) 7724.66 10170.80 17895.45
Calor intercambiado total (BTU/dia) 4155218.41 | 4725544.49 | 8880762.90
Cantidad de agua de enfriamiento (Ib/h) 19275.67 21921.36 41197.04
:.‘.Bo_relzllcr::ir;tz;)totales de transf. (Up) 96.32 29 71 .
Area de intercambio de calor (pie?) 20.61 199.27 219.88
Area de intercambio de calor (m? 1.91 18.51 20.43
Tabla 3.23. Andlisis técnico-econdmico de la alternativa 2
Alternativa 2
Condensador Enfriador Enfriador
(Ic1') (1c2)) (IC3") TOTAL
Numeros de intercambiadores 1 1 1 3
Costo de equipo ($) 7724.66 7939.23 8196.72 23860.60
Calor intercambiado total (BTU/dia) 4155218.41 | 2840544.69 | 1891522.29 | 8887285.39
Cantidad de agua de enfriamiento (Ib/h) 19275.67 19765.54 16452.37 55493.58
o roamasegy © (ot (Vo) 96.32 62.11 59.42 :
Area de intercambio de calor (pie?) 20.61 30.14 63.63 114.38
Area de intercambio de calor (m?) 1.91 2.80 5.91 10.63

Resultados:

Para las condiciones del proceso se selecciona la alternativa 2, debido a que la

alternativa 1 (dos equipos), a pesar de ser mas factible econémicamente, pues

presenta menor numero de intercambiadores de calor, menor costo de compra, y

menor consumo de agua de enfriamiento que la alternativa 2, técnicamente no

es viable, pues el enfriador de nafta IC2, presenta un coeficiente total de

transferencia de calor (Up) muy bajo para las condiciones de proceso,

comparado con los valores aportados por Perry, R., 1997, 6™ Ed., los cuales van

desde 50-70 BTU/hpie®°F. Ademas este intercambiador requiere un area de

transferencia de calor mayor que los demas equipos calculados, lo que requiere

mayor area para la disposicion en planta del mismo.
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3.2.8 Diseno del Evaporador de nafta (EVA1).

Datos:

Mnat+ac=13942Kg/dia=5122.8081Ib/batch 8 =60 min = 1 hora

Cp = 0.499 BTU/Ib°F Tambiente 28 °C = 82.4°F
T4=183.28 °C=361.904°F (vapor sat.) Dserp = 0.70 m = 2.296 pie
T, = 183.28 °C = 361.904°F hserpentin = 2.5 M

Av = 76.45 kcal/kg = 137.61 Btu/lb DE = 1.25 plg

Kaudo = 0.079 BTU/(hpie?)(°F/pie) DI =1.12 plg

p = 752 kg/m?® = 46.945 Ib/pie® BWG16

U =0.2 cP = 4.83818 Ib/pie-h at = 20.985 plg

ho = 1500 BTU/hpie?°F a't = 0.3271pie?/pie

Rd = 0.005 hpie®°F/BTU Dianque = 1 m = 3.2808 pie
t1 = 40°C = 104°F Batch/dia = 8

t2 = 178°C = 352.4°F
Metodologia de disefio segun Kern, D., y Perry, R.
1. Balance térmico.

Q: Calor transferido en el equipo.

Q=M-Cp-(T; -T))=m, - 4, (3.17)
Q = 244385.206 Kcal/batch = 970436.535 BTU/batch
Mvapor: Masa de vapor consumida.
Myapor = 1125.66 Ib/batch = 510.5932 Kg/batch
Calculo de las pérdidas de calor en el equipo.
Suposiciones:
Se desprecian las siguientes resistencias al paso del calor.
- Pelicula de condensado
- Pared de la tuberia
- Material aislante
El calculo del coeficiente combinado de conveccion y radiacion segun la

ecuacion 2.

h, =9.5+0.053-(T, -T,) [W/m%®C] (3.18)
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Las pérdidas de calor segun la ec. 3.18

Qpers =N 7 Digngee (T, =To)  Wiml— (3.18)

ha= 17.45 W/m?°C = 3.073049 BTU/hpie®*C

Qpera = 8223.138 W/m = 95960.11 BTU/batch

M'vapor = 111.3828 Ib/batch = 50.628 Kg/dia (masa de vapor para compensar las
pérdidas de calor en el equipo)

Miotal de vapor = 1236.9 Ib/batch= 7421.1 Ib/dia = 16360.77 Kg/dia

5. Determinacién de los coeficientes de Transferencia de calor (h; y ho;
Coeficiente referido al exterior y al interior de la tuberia, respectivamente).

Las correlaciones de transferencia de calor en tanque con serpentines
helicoidales, tienen la forma:

x C * 1/3 -0.14
LN ol B (V2 (3.19)
K k M

Donde j, es un factor para la transferencia de calor.

Btu

Para vapor saturado se tiene que h, = 1500 ————
h* pie*°F

Para un Re de 8.6*10° se tiene J = 1 200 de la fig 20.2 del Kern, D.

Sustituyendo y calculando el coeficiente pelicular para el exterior del serpentin,

-0.14
suponiendo que el término (ij es despreciable en la ec (3.19).
Hy,
hi = 90.34 BTU/hpie®F
ho=hr£y-
DE
hio = 80.94 BTU/hpie®°F
6. Calculo de Up:
h -h
Uo =—"" (3.20)
h, +h,
11 p h =L
U D UC Rd
U, = Ue -, (3.21)
U. +h,
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Uc = 76.79933 BTU/hpie”F

hd = 200 BTU/hpie®F

Ud = 55.491 BTU/hpie®F (dentro del rango de 50 — 70 BTU/hpie?°F )

Calculo del Area de transferencia de calor.

El proceso se realiza en estado no estacionario, con un medio de calentamiento
isotérmico (vapor saturado).

9Q_ 0 dT
déo déo

AT =T, -t

=U, - A-AT (3.22)

at _UYo A
de  MC,

cdt UpA ¢
!Tl—t:MIZ:P'Jde

0

Integrando de t1 a t mientras el tiempovade 0 a6

Ln(Tl—tlJzuD-A-e

T, —t, MC,
A=Ln -4 M_CP (3.23)
T,-t, ) U0

Donde & es el tiempo de calentamiento de t; a t; de M Ib/batch con vapor
saturado a T4. Sustituyendo los valores tenemos:

Arc = 114.0451 pie? = 10.59513 m?

Ne = A (3.24)

vueltas
Alvuelta

A1vuelta =7 Dserp -a=17.107415 pie2 = 0.6603 m?

NS = A 114.0451

vueltas = =16 vueltas
Aera  7-107415

La distancia entre vueltas se determina segun:
d = hserpentin / N\?ueltas (325)

d =15.58cm

vueltas

vueltas
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Tabla 3.24: Resumen del disefio del Evaporador de aceite y nafta (EVA1)

Ecuaciones Resultados Unidades
Tanque
109.12 ie?
Vmezcla = Mnafta+aceite/pm 309 pr;]eS
V .
htan = 9.350394 pie
q T % DZ
2.85 m
4
11.22 pie
Hrotal = htanque + 0-20*htanque
3.42 m
Requerimientos energéticos
Parametros Resultados Unidades
Temperatura de trabajo 178 °C
244385.206 Kcal/batch
Calor transferido
970436.535 Btu/batch
1236.9 Ib/ batch
Masa de vapor total 74211 Ib/dia
16360.77 Kg/dia
Diseino del serpentin
o _ hio 80.94 BTU/hpie2°F
Coeficientes peliculares
ho 1500 BTU/h/pie2°C
Uc BTU/hpie®°F
Coeficientes totales 76.799 P .
ud 55.491 BTU/hpie“°F
)
i ie
Area de transferencia de calor 114.0451 P 5
10.59513 m
7
, ie
Area de una vuelta 7107415 P )
0.6603 m
Numero de vueltas 16 -
Altura del serpentin 2.50 m
Diametro del serpentin 0.7 m
Distancia entre vueltas 15.58 cm
Diametro ext. del tubo 174 plg
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3.2.9 Resultado del disefio de los tanques de almacenamiento.

Los tanques de almacenamiento proporcionan una “continuidad” del proceso

productivo, y un margen de tiempo para cargar, descargar y darle mantenimiento

a los equipos sin necesidad de parar la planta. El tamafo de los tanques esta en

correspondencia con el tiempo de almacenamiento, y se disefan de acuerdo

con los datos de la seccidon precedente. El disefio preliminar de un tanque de

almacenamiento es directo y elemental, s6lo se necesita saber su tamano,

temperatura, presion y condiciones de exposicion.

Tabla 3.24. Tanque de almacenamiento de nafta (T1)

3

Volumen 3.53 m
Diametro 1.5 m
Altura 2 m
Material de construccion Acero inoxidable
Sustancia a manipular Nafta

Temp. de almacenamiento 40 °C
Presion de trabajo 1 atm

Tabla 3.25. Tanque de almacenamiento de aceite + nafta (T2)

3

Volumen de cada tanque 2 m
Diametro 0.78 m
Altura 1.17 m
Material de construccion Acero inoxidable
Sustancias a manipular aceite + nafta

Temp. de almacenamiento 80 °C
Presion de trabajo 1 atm
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Tabla 3.26. Tanque de almacenamiento de aceite (T3)

3

Volumen 0.9 m
Diametro 0.94 m
Altura 1.25 m
Material de construccion Acero inoxidable
Sustancia a manipular aceite

Temp. de almacenamiento 50 °C
Presién de trabajo 1 atm

Tabla 3.27. Tanque de almacenamiento de de etanol (T4)

3

Volumen 0.02 m
Diametro 0.27 m
Altura 0.36 m
Material de construccion Acero inoxidable
Material a manipular etanol

Temp. de almacenamiento 25 °C

Tabla 3.28. Tanque de almacenamiento de biodiesel (T5)

3

Volumen 0.02 m
Diametro 0.27 m
Altura 0.36 m
Material de construccion Plastico

Material a manipular Biodiesel

Temp. de almacenamiento 25 °C
Presion de trabajo 1 atm
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3.2.10 Resultado de los calculos energéticos de la planta

En la tabla 3.29 se muestran los principales indices de consumo energéticos en
cada equipo de la planta, asi como el consumo total de vapor, agua y

electricidad.

Tabla 3.29. Requerimientos energéticos de cada equipo

Equipo | Requerimiento Valor Unidades
E1 Vapor sat. 1022.711 Kg/dia
Electricidad 1.32 kW
E2 Vapor sat 918.92 Kg/dia
Electricidad 1.32 kW
Eva1 Vapor sat. 4 589.97 Kg/dia
IC1 Agua fria 69 809.04333 | Kg/dia
IC2 Agua fria 53 418.30 Kg/dia
IC3 Agua fria 41173.35 Kg/dia
M1 Agua caliente 502.27 Kg/h
Electricidad 4.7 kW
R1 Electricidad caentamiento | 10.634 kW
Electricidad mezciado 9.6 kW
Vapor sat. 6 531.601 Kg/dia
TOTAL Electricidad 27.574 kw
Agua 164 902.96 | Kg/dia
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3.3 Analisis Econdmico de la Planta Demostrativa para la produccion de

biodiesel.
Una vez dimensionados los equipos fundamentales de la planta, se efectud el
analisis economico de la misma, sobre la base del calculo del costo de inversion,
el costo de produccion, la ganancia y los indicadores de rentabilidad.
El estimado de los indicadores se obtuvo aplicando la metodologia planteada
por Peter’s (Peter, M., 2003).

3.3.1 Estimado del Costo Total de Inversion del proyecto.

Para el estimado del costo total de inversion, se determind el costo del
equipamiento utilizado, el cual tiene wuna gran incidencia en este,
especificamente en los elementos que contiene la inversion fija, de esta manera
se tiene que:

Costo de Inversion = Inversién Fija + Inversion de Trabajo

Inversién Fija = Costo Directo + Costos Indirectos

Costos del equipamiento:

Costo actual = Costo Original * indice actual / indice original (3.26)

indice de costo original de 1967: 109.1 (Peter, M.)

indice de costo actual de 2006: 499.6 (Chemical Engineering)

Costo actual = Costo Original * 4.579

En la tabla 3.30 se muestran los costos de los equipos fundamentales de la
Planta. Estos costos fueron obtenidos a partir de varias fuentes: Peter, M.,
Ulrich, G., Perry, R., y Ley, N.
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Tabla 3.30. Costos del equipamiento.

Equipos Cantidad actual
Actual total
Transportador de sélidos de cangilones 3 800 1 3 800
Tanque de Extraccion Aceite 10 2 20 000
000
Tanque Evaporador 8 500 1 8 500
Condensador 8 242 1 8 242
Enfriador 1 8471 1 8471
Enfriador 2 8 746 1 8 746
Tanque preparacién Etoxido 50 1 50
Reactor  discontinuo con  resistencia 2800 1 2800
eléctrica
Tanque Almacenamiento de Nafta 6 800 1 6 800
Tanque almacenamiento de etanol 400 1 400
Tanque almacenamiento de la nafta y el 6 200 2 12 400
aceite
Tanque de almacenamiento del aceite 1260 1 1260
Tanque de almacenamiento del biodiesel 4 300 1 4 300
Bomba de nafta 2600 1
Bomba de aceite y aceite 2600 1 7 400
Bomba de agua 2200 1
Costo Total del Equipamiento 18 $ 93169

El estimado del costo total de la inversion se realizé sobre la base del costo total
del equipamiento, para el cual, se estimaron los aspectos que para la planta
inciden en la Inversion fija y la Inversion de trabajo. En la tabla 3.31 se

muestran los resultados.
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Tabla 3.31. Costos Directos e Indirectos

Indicador Formula Costo
Equipamiento - ﬁgg
g . 6% del costo de $5
Instalacion de equipos equipamiento 590 .14
. . 1% del costo de $
Aislamiento equipamiento 931.69
(72}
o)
= - 2% del costo de $1
(@]
s Instrumentacion y control equipamiento 863.38
©
@ . 4% del costo de $3
% Tuberias equipamiento 726.76
© Instalaciones eléctricas 2% del costo de $1
equipamiento 863.38
Generacion de vapor 2% de la inversion fija 0.02*IF
Distribucién del vapor 1% de la inversion fija 0.01*F
8 Suministro de agua 1% de la inversion fija 0.01*F
L2 ———
g DI'S"'F’“.C'O“ de la 0.4% de la inversion fija 0.004*F
) electricidad
" Supervision y Ingenieria 4% de la inversion fija 0.04*F
§ 3 Gastos de construccion 2% de la inversion fija 0.02*F
n O
S '-§ Gastos de puesta en marcha 1% de la inversion fija 0.01"F
- Imprevistos 2% de la inversion fija 0.02*F

Inversién fija (IF) = costos directos (CD) + costos indirectos (Cl)
IF =93 169 + 5 590.14 + 931.69 + 1 863.38 + 3 726.76 + 1 863.38 + 0.02*IF +
0.01*F + 0.01*F + 0.004*F + 0.04*F + 0.02*F + 0.01*F + 0.02*F

IF =107 144.35 + 0.134*IF
IF =9 123 723

Inversién de trabajo (It) = 10% de Inversion total (IT)

Costo de Inversion total (IT) = Inversion fija (IF) + Inversion de trabajo (It) (3.29)

IT=%$123723 + 0.10*IT

IT =$ 137 470 (Inversion total del proyecto)
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Este valor tal como se esperaba es mayor que el obtenido en trabajos
anteriores, (Ley, N., 2006), donde se refiere el costo de inversion de una planta
integrada de biodiesel-etanol, puesto que en el trabajo citado se reutilizan
equipos ya instalados, y en este caso, se esta proponiendo una inversion
completa, la que puede disminuir sobre la base de la reconversion de plantas ya
instaladas.

3.3.2 Costos totales de produccion.

En el estimado del Costo de Produccion, para la obtencion de los productos de
la tecnologia propuesta, se tuvieron en cuenta, los gastos de materia prima,
mano de obra y requerimientos del proceso, los demas elementos se
determinaron, segun la metodologia expuesta por Peter’s. (Peter's M, 2003)

Costos Totales de Produccion (CTP) = Costos de Fabricacion (CF) + Gastos Generales (GG)
Costos de fabricacion (CF) = Costos Directos (CD) + Costos Fijos (CF) + Costos Indirectos (Cl)
» Costo de la materia prima:

Los costos de las materias primas son:

Tabla 3.32. Costo de las materias primas empleadas

Materia Prima Precio Cantidad Costo
1.90 hlt/dia 4.56 $/dia
Etanol extrafino (96°GL) | 2.4 $/hit
1 368 $/ano
2 ton/dia 8 $/dia
Cachaza residual 4 $/ton
2 400 $/aro
1.057 Kg/dia 0.5179 $/dia
Sosa (NaOH). 0.49 $/Kg
155.379 $/ario
20 000 L/1%dia | 380 $/dia
Nafta comercial 0.19 $/L
2 000 L/dia 117 800 $/ario
393 $/dia
Costo Total de las Materias Primas
121 723.37 $/ano

El caso de la nafta merece un analisis separado, debido a que como se analizé
en el Capitulo 2, esta es recirculada al proceso luego de ser condensada en el
proceso tecnoldgico. La cantidad utilizada diariamente es 15 000 Kg (20 000 L),

pero se pierde por concepto de evaporacion un estimado de 10% de nafta
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diariamente; teniendo que reponer cada dia alrededor de 2 000 L, representando
un costo de 380 $/dia y 114 000 $/afo; a esto se le adiciona los $ 3 800 iniciales
para dar un costo total de nafta de 117 800 $/afo.

»  Costo de la mano de obra:

La cantidad de obreros es: 3 obreros (tabla 21 del Peter’s)

Costo Mano Obra = 7 200 $/afio

»  Costo de la electricidad:

La potencia requerida para la planta es: 27.574 kW

El precio de la electricidad es 0.063 $/kW-h

Costo Electricidad = 13.89 $/dia = 4 167 $/afio

»  Costo del vapor de agua saturado:

Cantidad de vapor a utilizar: 6 531.601 Kg/dia

Precio del vapor: 0.008 $/Kg de vapor

Costo del consumo de vapor = 52.25 $/dia = 15 675 $/afio

»  Costo del agua:

Precio del agua: 0.08 $/m?

Cantidad de agua: 164 902.96 Kg/dia = 164.9 m®dia

Costo del agua: 13.192 $/dia = 3 957.6 $/afio

En la tabla 3.33 se muestran los resultados del calculo de los costos de

fabricacion.
Tabla 3.33. Costos de fabricacion.
Indicador Férmula Costo/dia Costo/ano
C
~o H
g Materias : $ 405.74 $121 723
S S primas
= ©
§ S Mano de obra - $ 24 $ 7 200
g 2 Supervision 0.1*Mano de obra $2.4 $720
9 § Requerimientos
Pt § de electricidad, - $79.332 $ 23800
*09, ° vapor y agua
8 S Mantenimient
e antenimiento 0.02*IF _ $ 2 474.46
8 y reparaciones
Suministros 0.1*Mtto y Rep. - $ 247.446
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Laboratorio 0.1*Mano de obra - $ 720
" Depreciacion IT/(Vida util) - $ 9 164.67
O
59 Seguros 0.004*IF - $ 494.90
© Impuestos 0.01*IF - $1237.23
n
[ I 0.5*(M.Obra+Sup
7 % Otros costos +Mtto) - $5197.23
o
Costos de fabricacion $ 576.59 $172 979
» Gastos generales.
Administracion = 0.15*(Mano de obra + Sup. + Mtto)
Distribucion y venta = 0.02*CTP
Investigacion y desarrollo = 0.02*CTP
Gastos generales = 127.61 + 0.04*CTP
Tabla 3.34. Costos Totales de Produccion
Costo diario | Costo anual
Costos de Fabricacion $ 576.59 $ 172979
Gastos Generales $ 31.61 $9483.13
COSTOS TOTALES DE PRODUCCION | $ 608.20 $ 182 462
3.3.3. Calculo de la ganancia del proceso
Tabla 3.35. Valor de la produccion
Productos AAPM Biodiesel
Precio de venta 11 $/Kg 60 $/hlt
Produccion 217.69 Kg/dia 198.39 L/dia
2 394.59 $/dia 119 $/dia
Valor de la produccion
718 377 $/afo 35 700 $/afo
Valor total de la producciéon | 2 513.59 $/dia 754 077 $/aino

G=V.P-CTP

(3.30)
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Ganacia = 571 615 $/aio

> Tiempo de recuperacion de la inversion:

Inversion Total 137470
Ganacia 571615

=0.24 annios (3.31)

3.3.4. Indicadores dinamicos.
Indicadores de rentabilidad. VAN, TIR, PRD.

Una valoracion de la factibilidad de la inversidon se realizé sobre la base del

calculo del indicador dinamico VAN, tomando una tasa de interés del 15%.

— Flujodecaja
Valor Actual Neto = Z%
k=1

— Inversiontotal

Los resultados obtenidos se determinaron por un programa realizado en Excel,
donde se evaluaron los indicadores econdmicos mediante la metodologia
planteada por Peter’s (Peter's M, 2003).

En la tabla 4.7 se muestran los resultados de dicha evaluaciéon y la figura 23
representa el perfil del VAN.

Tabla 3.36 Valor del indicadores de factibilidad.

Indicador Valor
Valor Actual neto (VAN) $1791102
Tasa de Rendimiento Interna (TIR) 120 %
Plazo de Recuperacion al descontado (PRD) 1.7 afos
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Perfil del VAN. Céalculo del PRD

800000

VAN ($) 600000 «

400000 o

200000 o

o

-06 -0.
-200000 o

24 29 34 39 44 49

<400000 o

-600000 4

-800000 o

1000000

Fig. 23. Perfil del VAN.

4 Es necesario tener en cuenta que para que la planta sea factible desde el
punto de vista econdmico es necesaria la venta de los AAPM, un analisis de esta
situacion se muestra en la tabla 3.37.

Tabla 3.37. Analisis de la venta de los coproductos de la reaccion.

VP Ganancia TRI
Con la venta de los AAPM + biodiesel | 754 077 $/aiio | 583 966 $/afio | 0.236 aios
Sin la venta de biodiesel 718 377 $/ano | 547 675 $/ano | 0.251 aios
Sin la venta de AAPM 35 710 $/afo | -134 992 $/afio -

Estos resultados estan en concordancia con trabajos anteriores (Ley, N., 2006),
donde se concluye que el proceso no es factible econdmicamente si no se
incorpora la venta del coproducto (alcoholes de alto peso molecular), a la
economia del mismo.

Otro aspecto que se puede analizar es la venta de la cachaza después de la
extraccidon del aceite, con un precio ligeramente inferior al precio de compra, ya
que la misma puede ser utilizada como fertilizante. Esto provoca un aumento

ligero de la ganancia del proceso como consecuencia del aumento del valor de
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la produccion, ademas la reutilizacién de un residuo de la industria azucarera
dandole un valor agregado a este y siendo respetuosos con la politica del pais
para los biocombustibles.

La tabla 3.38 muestra el resultado econémico de la venta de la cachaza a un

precio de 3 $/ton.

VP G
Sin venta de la cachaza | 754 077 $/aiio 583 966 $/aino
Venta de la cachaza 759 451 $/ano 589 340. $/aio
Diferencia 0.7 % 0.9 %
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Conclusiones Parciales:

1.

El sistema de recuperacion de la nafta de acuerdo a los resultados obtenidos
en el laboratorio requiere de tres intercambiadores de calor, pues no es
factible realizar el proceso solamente con el uso de un condensador y un
enfriador.

El proceso de escalado del mezclador de cachaza a partir del modelo de
laboratorio demuestra que los resultados no difieren del equipo disefiado en
trabajos anteriores.

A partir de los resultados del laboratorio y del dimensionamiento de la planta
de produccién, se demuestra que es posible obtener 200 L/ dia de biodiesel y
215 kg de alcoholes grasos partiendo de 2 toneladas de cachaza.

El costo de la inversion es de $ 137 470, teniendo en cuenta las condiciones
del proceso, este valor puede disminuir en el caso de la reconversion de
plantas.

Es imposible hacer rentable la produccién sin la venta de los alcoholes
grasos, sin embargo puede disminuirse el precio de venta de estos hasta

2,95 $/kg, con un periodo de recuperacion de la inversiéon de 3 afios.
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Conclusiones

Conclusiones:

1.

El proceso de extraccion del aceite cuando se lleva a cabo en dos etapas,
permite un ahorro de solvente, asi como ventajas desde el punto de vista
energético.

Se demuestra que es posible obtener la misma cantidad de biodiesel
trabajando con menos materia prima inicial, al obtener mayores por cientos
de extraccion que los supuestos. A partir de tratar 2 toneladas de cachaza
diarias se producen 200 L de biodiesel y 217 Kg. de alcoholes grasos.
Teniendo en cuenta la cantidad de producto obtenido en el laboratorio, el
proceso de transesterificacion del aceite de cachaza puede realizarse con
alcohol extrafino.

La planta se hace rentable con la venta de los coproductos como se habia
determinado en trabajos anteriores, siendo el tiempo de recuperacion de la
inversion de 0,26 anos para un precio de venta de los alcoholes grasos de
11$/ kg, lo que demuestra que este puede disminuirse manteniendo la
rentabilidad del proceso.

Es posible la obtencién de un biocombustible alternativo de forma sostenible,
econdmicamente factible y ambientalmente compatible; sin comprometer la
produccion de alimentos ni de cultivos para los mismos, reutilizando un

residuo de la industria azucarera.
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Recomendaciones

Recomendaciones.

1.

Estudiar la cinética de la transesterificaciéon con el objetivo de optimizar
los parametros de reaccion.

Estudiar la influencia del grado de deshidratacion del alcohol sobre los
parametros de la reaccion de transesterificacion.

Estudiar la reaccién de transesterificacion en presencia de solvente.

Caracterizar los productos de la etapa de transesterificacion.

5. Valorar la posibilidad de precalentar la mezcla de naftat+aceite que entra

al evaporador con los vapores de nafta que salen del mismo, para
aprovechar la energia calorifica de estos vapores y acercar la mezcla a su
punto de ebullicién, disminuyendo el area de transferencia del equipo.
Integrar los resultados obtenidos en el laboratorio con la modelacion del
proceso utilizando un simulador robusto.

Desarrollar y validar el modelo matematico de la planta, sobre la base de
los resultados experimentales obtenidos, con vistas a la simulacion de la
misma.

Analizar la integracion material y energética entre los procesos de

produccion de biodiesel y bioetanol a partir de diferentes fuentes.
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Emisiones de Biodiesel respecto a diesel convencional.

Tipo de Emisiéon
Di6éxido de carbono

Hidrocarburos totales sin quemar

Mondxido de carbono

Particulas en suspensién

Oxidos de Nitrégeno

Sulfatos

Hidrocarburos Aromaticos Policiclicos (PAH)
Hidrocarburos Aromaticos Policiclicos
nitrogenados.(nPAH)

Potencial de destruccion de la capa de
Ozono

B100 (%)
78

B20 (%)

-35 (B5 -7%)
-30

13

22

+2

-20

13

-50

-10

Reduccion

Porcientos

@ B100
m B20
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Comparacion de las propiedades del Diesel y Biodiesel

Propiedades Diesel Biodiesel
Composicion del combustible C10-C21 HC | C12-C22 FAME
Valor Caldrico Inferior: KU\Kg 41.6 37.1
Viscosidad Cinematica, a 40° C 1.3-4.1 1.9-6.0
Gravedad especifica Kg/L a 60° F 0.85 0.88
Agua, ppm en peso 161 0.05% max
Carbdn, % masa 87 77
Hidrégeno, % masa 13 12
Oxigeno, % masa 0 11
Contenido de azufre, % masa 0.05 max 0 -0.0024
Punto de ebullicion (°C) 188-343 182-338
Punto de inflamacién (°C) 60-80 100-170
Cloud Point (°C) -15t0 5 -3to 12
Pour Point (°C) (fluidez) -351t0-15 -151t0 10
Numeros de Cetanos 40-55 48-65
Relaciéon estequiométrica Aire/Fuel m/m 15 13.8
BOCLE Scuff, gramos (Lubricidad) 3,600 >7.,000
HFRR, micrones (Lubricidad) 685 314

(Strong, Ch., et al 2004)
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ANEXO 111

Propiedades del Biodiesel utilizando diferentas materias primas

Fuel
Soybean |Rapeseed| Soybean |Rapeseed| Tallow | Frying Ol
Diesel No.| Metnyl | Methyl Ethyl Ethyl Methyl Ethy

Property 2 Ester Ester Ester Ester Ester Ester
Cetane Mumber 40 - 52 509 529 48.2 54.9 58.8 51.0
Flash Point, °C 60 -72 131 170 160 185 117 124
Distillation

IBP, °C 185 299 326 209

T10,°*C 210 328 340 324

150, °C 260 336 344 336 328

190, °C 315 340 348 344 342

EP_°C 345 346 366 339
Specific Gravity 0.85 0.885 0.883 0.881 0.876 0.876 0.872
Lower Heafing Value, M.J/kg 43.4 37.0 373 372
Higher Heating Value, MJ/kKg 449 40.4 40.7 40.0 405 402 40.5
Cloud Point, °C -25 10 -15 -0.5 -4.0 -1.0 -2.0 13.9 9.0
Pour Point, °C 25105 -3.8 -10.8 -4.0 -15.0 9.0 80
Cold Filter Plugging Point, °C -20 to -10 -4.4 3.6 11.0
Viscosity at 40 °C, CS 260 4.08 483 4.41 617 4.80 578
lodine Number 8.60 133.20 97.40 123.00 99.70

(Strong, Ch., et al 2004)
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ANEXO IV

Especificaciones del Biodiesel segun ASTM

Propiedades Limites Unidades
Numeros de carbonos C12-C22 -
Flash Point 130 min °C
Agua y sedimentos 0.050 max. % Volume
Viscocidad cinematica (40°C) 1.9-6.0 mm?/seg
Cenizas 0.020 max. % mass
Contenido de azufre 0.05 max. % mass
Corrosion de la cinta de cobre No.3 max. -
Numero de cetanos 47 min. -
Residuos de carbon 0.050 max. % mass
Numero de acidez 0.80 max. Mg KOH/gm
Glicerina libre 0.020 max. % mass
Glicerina total 0.240 max. % mass
Contenido de fésforo 0.001 max. % mass
Temperatura de destilacion a 1 atm | 360 max. °C

(Strong, Ch. et al 2004)
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ANEXO V
Determinacién experimental de la densidad de la cachaza

Humedad %

120
100
80
60
40
20

Humedad vs densidad

Cachaza H = 43.046Ln(D) - 195.78

R?=0.9638

'
0 100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000

Densidad Kg/m3
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ANEXO VI
Equipamiento de laboratorio

Reactor discontinuo con agitacion.
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ANEXO VII
Resumen de los balances de masa del proceso. Base 1 dia.

i Aceite Nafta Inertes | Etanol NaOH Etoxido | Biodiesel | AAPM Total (Kg)
(Ka) (Kg) (Ka) (Kg) (Kg) (Ka) (Ka) (Ka)

101 208.8 0 1791,2 - - - - - 2000
102 0 15000 - - - - - - 15 000
103 191,595 | 13750,5 - - - - - - 13942,094
104 17,20512 | 12495 | 1791,2 - - - - - 3057,9051
201 0 13695,5 - - - - - - 13695,5
202 191,595 - - - - - - - 191,595
301 - - - 56,019 - - - - 56,019
302 - - - - 1,0572 - - - 1,0572
303 - - - - - 57,08 - - 57,08
401 - - - 91,317 - - - - 91,317
402 191,595 - - - - - - - 191,595
403 - - - - - - 174.6 - 174.6
404 - - - - - - - 217.69 217.69

101. Cachaza alimentada al extractor

102. Solvente alimentado al extractor

103. Soluto mas solvente a la salida del extractor

104. Sdlido agotado a la salida del extractor

201. Vapores de nafta a la salida del evaporador

202. Aceite a la salida del extractor

301. Etanol para la preparacion del etéxido

302. NaOH para la preparacion del etoxido

303. Etéxido de sodio (catalizador de la reaccion)

401. Etanol alimentado al reactor

402. Aceite alimentado al reactor

403. Biodiesel producido en la reaccion

404. Alcoholes de alto peso molecular producidos
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ANEXO X
Seleccion de los agitadores
Parametros Tipo de agitador
Hélice o propela Turbina De Paleta
Velocidad de
rotacion 300-1000 rpm 300 rpm max 150 rpm max
Velocidad

circunferencial en
funcién de la

3.8-16 (100 Cp)

2.5-10 (100 Cp)

1.5-5 (500 Cp)

viscosidad 3.8-10 (4000 Cp) 2.5-7 (4000Cp) 1.5-3 (3000Cp)

Costo Bajo costo Costo moderado Bajo costo

Consumo Bajo consumo Alto consumo de Bajo consumo

energético energético (el mas bajo) energia energético

Volumen de Volumenes menores

agitacion Grandes volumenes de2.5m? Grandes volumenes

Suspensiones Hasta 50% masa de Hasta 80% masa de Admite solo bajos
sélidos solidos contenidos de solidos

Cantidad de

impelentes en el

mismo eje Pueden usarse varios | Pueden usarse varios Pueden usarse varios

Otras Se usan frecuentemente

caracteristicas

Crea un flujo
ascendente o
descendente

Crean un flujo radial y
son muy eficaces en
mezcla de gas —
liquido

en reactores
discontinuos con
reaccion quimica lenta, y
donde se requiera un
grado de agitacion
pequeno
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ANEXO XI

Metodologia de calculo de los intercambiadores de calor de tubo y coraza

para el condensado y posterior enfriamiento de la nafta en el proceso.

Alternativa 1:
3.3.2.1 Condensador de nafta (IC1)

Datos:
m = 13697 Kg/dia = 30197 Ib/h

A =75 kcallkg = 137.61 BTU/Ib (Perry’s Handbook)
Cpagua = 0.998 BTU/Ib°F (Perry’s Handbook)

°oC oF

T, (Nafta) | 178 | 352.4

T, (Nafta) 178 352.4

t1 (agua) 25 77

to (agua) 40 104

Densidad del agua a:

25°C = 997 kg/m?®, 62.241 Ib/pie®
35°C = 994 kg/m?®, 62.053 Ib/pie®
30°C = 995.7 kg/m°, 62.16 Ib/pie>
(Perry’s)

horas/dia de trabajo = 6 horas

1. Balance de calor.

Q=M -Cp-AT=m-A4

Q=4 155370.1 BTU/d = 519 421.26 BTU/h
M =19 276.377 Ib/h = 2.439 L/seg

2. AT, =Ft-MLDT

verd
Ft=1 para vapores condensandose
At, — At

At

MLDT =



Fluido caliente Fluido frio At

T | 3524°F | to | 104°C | At | 275.4°F

T, | 3524°F | t1 | 77°C | Aty | 248.4°C

MLDT = 261.67°F

3. Obtener Ud

Ud =75 BTU/hp2°F (Tabla 11-3 Perry’s)
Rd = 0.005 hp2°F/BTU (Tabla 11-3 Perry’s)
50 <Ud <75

4. Obtener Area de transferencia.

_Q
Ud-AT

~ 519421BTU /h
75BTU /hp?°F - 261.67°F

Arc

Arc

= 26.4672031 pies® = 2.458883625m°
C

5. Ubicacion de los fluidos:
Por dentro de los tubos: Agua

Por fuera de los tubos: Nafta

6. Seleccion de los datos de los tubos del intercambiador.

De la tabla 8, 9y 10 de Kern, D. Q., 1969.
Arreglo en Cuadro

Pt =1 plg

Pases por los tubos: 1

Por la coraza: 1

L=1.0m = 3.2808 pies

Tubos de % plg DE

BWG =10

DIl = 0.428 plg

DE = 0.75 plg

Area de flujo por tubos (at)= 0.182 plg®
Superficie del tubo (at’) = 0.1963 pie®/pie

ANEXOS
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A, =a't-L=0.1963pie’/ pie-3.2808 pie
A, = 0.64402887pie?

A _ 26.4672031pie?

wbos = = — = 41tubos
Aun 0.64402887pie

N 1

Para normalizar el numero de tubos por la tabla 10 de de Kern, Q.
N, ... =32tubos

tubos
Pases por los tubos: n =1
Pases por la coraza: 1
Dlcoraza= 8 plg
Recalculando el area de intercambio de calor:

ATC Real — Ntubos ’ Altubo
Acrem = 20.6089pie” =1.91463168m?

Rechequeo:

7. Calculo de los coeficientes peliculares: hiy ho
hi: Coef. pelicular referido al diametro interior.

ho: Coef. pelicular referido al diametro exterior.
Area por el interior de los tubos:

at"= N -at/n

at"=5.824plg’® = 0.04pie’

Velocidad en los tubos:

V= Quotumetic = 19276.3773/62.16 =7667.59pie/h=2.13 pie/seg

at" 0.04

Este valor se encuentra entre los recomendados para liquidos por tuberias a

presion reportados por Pavlov, K.

Velocidades recomendadas: 1.64 - 8.2 pie/seg

hi = 470 BTU/hp?°F (fig. 25 para agua. Kern, Q.)

Ricorregido = 491.15 BTU/hp®°F (para tuberias diferentes de 16 BWG)
ho = 1500 BTU/hp?°F (para vapor condensandose)

8. hio= hi% _315,6457333 BTU/hp?°F
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9. Uc= H — 260,7714662 BTU/hp?°F
io +

0

10.U, = AQ? =96,31945079 BTU/hp®°F

11.Seleccion Rdrq de la tabla 11-3 Perry’s.
Rd =0.005hp*°F/BTU

requerido

12.Calculo de Rd
Rd_ =Jc=Yo =0,006547 hp?°F/BTU

calc UC'UD

Rdcalc> Rdreq OK

13.Comprobacién del area de transferencia.

0 _ Rdcalc -Rd req
/oAreaexceso = T -100

req

%Area exceso = 30,95 % OK
(20% < Aexceso < 30%)

El equipo esta correctamente disefiado.

3.3.2.2 Enfriador de nafta (1C2)

Datos:
m = 13 697 Kg/dia = 3 0197 Ib/h

CPagua = 0.998 BTU/Ib°F (Tabla 3-176. Perry’s)

CPratia = 0.63 BTU/IbF (Fig. 3-11. Perry’s)
Unafta = 0.26 cP= 0.62896292 Ib/pie-h
OC OF

T: (Nafta) | 178 | 352.4

T>(Nafta) | 40 104

t1 (agua) 25 77

to (agua) 35 95

horas/dia de trabajo = 6 horas
Kauido = 0.079 BTU/(hpie2)(°F/pie)

1. Balance de calor.
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Q=M -Cp-AT=m-4

Q =4 725 544.489 BTU/d = 590 693.0611 BTU/h
M =21 921.36351 Ib/h = 2.77035641 L/seg

2. AT, =Ft-MLDT

verd

At, — At

LN Aé§EEL
At,

MLDT =

Fluido caliente Fluido frio At

T | 352.4°F | to | 104°F | Aty | 257.4°F

T, 104°F t1 T7°F | Aty 27°F

_T1 _Tz

R =9.2

t2 1

tz _tl

S= =0,098039216

1 t1
Ft =0.97 fig. 18 Kern, Q.
MLDT = 102.1822642°F
AT yerdadera = 99.11679624°F
3. Obtener Ud
Ud = 30 BTU/hp2°F (Tabla 11-3 Perry’s)
Rd = 0.005 hp2°F/BTU (Tabla 11-3 Perry’s)

4. Obtener Area de transferencia.

_Q
Ud-AT

B 590693.0611BTU /h
30BTU /hp?°F -98,76786945° F

A

Arc

A,c =199.3539884 pies® =18.52059156m”

5. Ubicacion de los fluidos:

Por dentro de los tubos: Agua

Por fuera de los tubos: Nafta

6. Seleccion de los datos de los tubos del intercambiador.
De la tabla 8, 9y 10 de Kern, D. Q., 1969.
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Arreglo en Cuadro

Pt=1"plg

L=2m=6.56167979 pies

Tubos de 1 plg DE

BWG =10

DI = 0.732 plg

Area de flujo por tubos (at)= 0.421 plg®
Superficie del tubo (at’) = 0.2618 pie®/pie
A, =a't-L=0.2618pie’ / pie-6.56167979 pie
Ao =1.717847769pie’

A 199.3539884 pie’

N' = -
Ao 1.717847769pie?

tubos

=116 tubos

Para normalizar el numero de tubos por la tabla 10 de de Kern, Q.
N. ... =116tubos

tubos
Pases por los tubos: n =4

Pases por la coraza: 2

Dlcoraza= 15.25 plg

Recalculando el area de intercambio de calor:
Arcreal = Nivbos = Autubo

Arc rea =199.2703pie® =18.51282048m°
Rechequeo:

7. Calculo de los coeficientes peliculares: hiy ho
hi: Coef. pelicular referido al diametro interior.
ho: Coef. pelicular referido al diametro exterior.
Area por el interior de los tubos:

at"'= Ny
at''=12.2090plg’® = 0.0848 pie®

-at/n

Velocidad en los tubos:

Ve Q. otumetrico _ 21921.36351/62.16 _ 4159.51 pie/h =1.16pie/seg
at'" 0.0848
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Este valor es ligeramente inferior a los recomendados para liquidos por tuberias
a presion reportados por Pavlov, K. aunque no significara gran error trabajar con
este valor.

Velocidades recomendadas: 1.64 - 8.2 pie/seg

hi = 325 BTU/hp?°F (fig. 25 para agua. Kern, Q.)

Ricorregido = 339.625 BTU/hp®°F (para tuberias diferentes de 16 BWG)

Para determinar ho por la figura 28 del Kern, Q.

Reynold 1864.628179 | -

G 14850.84396 | Lb/h-pie?
De 0.07897073 | pies

as 0.254166667 | Pie”

DI coraza 15.25 | plg

b 12 | Plg

c 0.25 | Plg

Jn 25| -
(cp*u/k)"® | 1.711772971

ho 42.8101859 | BTU/hp™F

8. hio=hi % _ 248.6055 BTU/hp2° F

9. Uc= h

o : =36.52119013 BTU/hp?°F

10. U, :% =29.71246709 BTU/hp*°F

11. Seleccion Rdrq de la tabla 11-3 Perry’s.
Rd =0.005hp*°F/BTU

requerido

12. Calculo de Rd

U.-u
Rd.,. = % =0.006275hp?°F/BTU

calc c U 5
Rdcalc> Rdreq OK

13. Comprobacion del area de transferencia.
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0 _ Rdcalc B Rdreq
Yo Area =—-100

eXceso
Rd,.,

%Area exceso = 25.49 % OK
20% < Aexceso < 30%
El equipo esta correctamente disefiado.

Alternativa 2:

3.3.2.3 Condensador de nafta (IC1")
idem al IC1 disefiado en la alternativa 1.

3.3.2.4  Enfriador de nafta (IC2")

Datos:
m = 13 697 Kg/dia = 3 0197 Ib/h

Cpagua = 0.998 BTU/Ib°F (Tabla 3-176. Perry’s)
Cpratia = 0.67 BTU/Ib°F (Fig. 3-11. Perry’s)
Mnatta = 0.28 cP=0.677 Ib/pie-h

°C | °F

T1 (Nafta) | 178 | 352.4

T>(Nafta) | 100 | 212

t1 (agua) 25 77

to (agua) 35 95

horas/dia de trabajo = 6 horas

Kauido = 0.079 BTU/(hpie2)(°F/pie)

1. Balance de calor.

Q=M -Cp-AT=m-4

Q =2 840 544.686 BTU/d = 355 068.0857 BTU/h
M =19 765.53583 Ib/h = 2.4979L/seg

2. AT, =Ft-MLDT

verd

At, — At

At,

MLDT =



Fluido caliente Fluido frio At

T | 3524°F | to | 95°C | Aty | 257.4°F

T 212°F tv | 77°C | Aty 135°F

_T1 _Tz

R =738

2 1

tz _tl

S= =0.065

1 t1
Ft =0.99 fig. 18 Kern, Q.
MLDT = 189.663°F
ATverdadera = 185.869 °F
3. Obtener Ud
Ud = 60 BTU/hp2°F (Tabla 11-3 Perry’s)
Rd = 0.005 hp2°F/BTU (Tabla 11-3 Perry’s)
50 < Ud <70

4. Obtener Area de transferencia.

_Q
Ud-AT

355068.0857BTU / h

A

Are = 50BTU / hp?® F .187.7659818° F

A, =31.5168987 pies’ = 2.9280157 m’

5. Ubicacion de los fluidos:
Por dentro de los tubos: Agua

Por fuera de los tubos: Nafta

6. Seleccion de los datos de los tubos del intercambiador.

De la tabla 8, 9 y 10 de Kern, D. Q., 1969.
Arreglo en Cuadro

Pt =1 plg

L = 1.8 m =5.905 pies

Tubos de % plg DE

BWG =10

DI = 0.428 plg

ANEXOS
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DE =0.75 plg

Area de flujo por tubos (at)= 0.182 plg?
Superficie del tubo (at’) = 0.1963 pie?/pie
A, =a't-L=0.1963pie’/ pie-5.905511811pie
Ao =1.15925196 pie’

A 315168987 pie?

tubos = —- = 27tubos
A, 1.15925196 pie

N 1

Para normalizar el numero de tubos por la tabla 10 de de Kern, Q.
N. ... = 26tubos

tubos
Pases por los tubos: n =2

Pases por la coraza: 1

Dlcoraza= 8 plg

Recalculando el area de intercambio de calor:

ATC Real — Ntubos ’ Altubo
Ay = 30.1406pie? = 2.800m?

Rechequeo:

7. Calculo de los coeficientes peliculares: hiy ho
hi: Coef. pelicular referido al diametro interior.

ho: Coef. pelicular referido al diametro exterior.
Area por el interior de los tubos:

at"= N,
at"=2.3660plg’® = 0.0164pie’

-at/n

Velocidad en los tubos:

V= Quoumerrizy _ 19 765.53583/62.16 19353.02 pie/h =5.38 pie/seg

at" 0.0164

Este valor también se encuentra entre los recomendados para liquidos por

tuberias a presion reportados por Paviov. K.

Velocidades recomendadas: 1.64 - 8.2 pie/seg

hi = 650 BTU/hp?°F (fig. 25 para agua. Kern, Q.)

Ricorregido = 679.25 BTU/hp?F (para tuberias diferentes de 16 BWG)

Para determinar ho por la figura 28 del Kern, Q.
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Reynold 26481.12516 | -
G 217416.3555 | Lb/h-pie?
De 0.0825 | pies

as 0.017361111 | pie?

DI coraza 8 | plg

b 12 | plg

C' 0.25 | plg

jn 80 | -
(cp*p/k)™® | 1.790959685

ho 137.1983662 | BTU/hp®F

8. hio=hi % = 436.5313333 BTU/hp*°F

h, - h

9. Uc= W =104.389551BTU/hp*°F

10. U, =% =62.1124601BTU/hp*°F

11. Seleccion Rdrq de la tabla 11-3 Perry’s.
Rd =0.005hp®°F/BTU

requerido

12. Calculo de Rd

Rd_ =2¢=Yo _ 006520 hp?°F/BTU

calc UC'UD

RdcaIc> Rdreq OK

13. Comprobacion del area de transferencia.

_ Rdcalc - F\)dreq
% Area =———-100

eXceso
Rd req

%Area exceso = 30.41 % OK
2OOA) < Aexceso < 30%

El equipo esta correctamente disefado.



3.3.2.5 Enfriador de nafta (IC3").

Datos:
m = 13 697 Kg/dia = 3 0197 Ib/h

Cpagua = 0.998 BTU/Ib°F (Tabla 3-176. Perry’s)
Cpratia = 0.58 BTU/Ib°F (Fig. 3-11. Perry's)
Mnatia = 0.31 cP= 0.7499 Ib/pie-h

°C | °F

T1 (Nafta) | 100 212

T>(Nafta) | 40 104

t1 (agua) 25 77

to (agua) 33 91.4
Horas/dia de trabajo = 6 horas

Kauido = 0.079 BTU/(hpie2)(°F/pie)

1. Balance de calor.

Q=M -Cp-AT=m-4

Q =1891522.294 BTU/d = 236 440.2867BTU/h
M =16 452.36909 Ib/h = 2.0792 L/seg
=Ft-MLDT

2. AT,

verd

At, — At

| Al
At,

MLDT =

Fluido caliente Fluido frio At

T4 212°F to | 91.4°F | At, | 120.6°F

T, 104°F t1 T7°F | Aty 27°F

_ Tl _Tz _
tz_tl
tz_tl

R 7.5

S= =0.10666

1 tl
Ft = 0.97 fig. 18 Kern, Q.
MLDT = 62.539988°F
ATyerdadera = 60.663789°F
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3. Obtener Ud

Ud = 55 BTU/hp2°F (Tabla 11-3 Perry’s)
Rd = 0.005 hp2°F/BTU (Tabla 11-3 Perry’s)
50 <Ud <70

4. Obtener Area de transferencia.

__Q
Ud-AT

_ 236440.2867BTU /h
55BTU /hp®°F -60.663789° F

Arc

Arc

A, = 70.86458608 pies® = 6.583535475 m*

5. Ubicacion de los fluidos:

Por dentro de los tubos: Agua

Por fuera de los tubos: Nafta

6. Seleccion de los datos de los tubos del intercambiador.
De la tabla 8, 9y 10 de Kern, D. Q., 1969.
Arreglo en Cuadro

Pt=1 plg

L =1.9m=6.233595801 pies

Tubos de % plg DE

BWG =10

DIl = 0.428 plg

DE =0.75 plg

Area de flujo por tubos (at)= 0.182 plg?
Superficie del tubo (at’) = 0.1963 pie?/pie
A, =a't-L=0.1963pie’ / pie-6.233595801pie
A, = 1.223654856 pie’

A _ 70.86458608 pie’

N'tubos = - 5
A, 1223654856 pie

= 58tubos

Para normalizar el numero de tubos por la tabla 10 de de Kern, Q.

N = 52tubos

tubos

Pases por los tubos: n =2
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Pases por la coraza: 1

Dlcoraza= 10 plg

Recalculando el area de intercambio de calor:

ATC Real — Ntubos ’ Altubo
Arcrea = 63.6301pie” =5.911425312m?

Rechequeo:
7. Calculo de los coeficientes peliculares: hiy ho
hi: Coef. pelicular referido al diametro interior.

ho: Coef. pelicular referido al diametro exterior.

Area por el interior de los tubos:

at'=N

tubos-

-at/n

at"=4.732plg* = 0.033 pie*

Velocidad en los tubos:
16452.36909/62.16

Qvolumetrico
V= =

at"

0.033

=8054.50 pie/h = 2.24pie/seg

Este valor también se encuentra entre los recomendados para liquidos por

tuberias a presion reportados por Paviov. K.

Velocidades recomendadas: 1.64 - 8.2 pie/seg

hi = 565 BTU/hp?°F (fig. 25 para agua. Kern, Q.)

Ricorregido = 590,425 BTU/hp®F (para tuberias diferentes de 16 BWG)

Para determinar ho por la figura 28 del Kern, Q.

Reynold
G

De

as

DI coraza
b

c'

Jh
(cp™u/k
ho

)1/3

19134,7485
173933,0844
0,0825
0,021701389
10

12

0,25

76
1,765786103
128,5064213

Lb/h-pie?
pies

pie?

plg

plg

plg

BTU/hp®°F
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8. hio= hi% = 379.4464667 BTU/hp?°F

9. Uc= H —95.9957284 BTU/hp2°F

+ 0o
10. U, = AQT =59.4157244 BTU/hp®°F

11. Seleccion Rdrq de la tabla 11-3 Perry’s.
Rd =0.005hp?°F/BTU

requerido

12. Calculo de Rd
Rd_ =2c=Yo _ 006413 hp?°F/BTU

calc UC'UD

RCIcalc> Rdreq OK

13. Comprobacion del area de transferencia.

_ Rdcalc - Rdreq
%Area, =———-100

exceso
del@q

%Area exceso = 28,27 % OK
2OOA) < Aexceso < 30%

El equipo esta correctamente disefado.
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Nomenclatura del disefo de los intercambiadores de calor:

as: area de flujo a través del haz, pies?

b: espaciado entre deflectores, plg
Cp: calor especifico del fluido,
BTU/Ib-°F

C’: espaciado entre los tubos
adyacentes, plg

De: diametro equivalente, plg

Gs: velocidad masica, Ih/h-pie?
DI: diametro interior de la coraza, plg
ho: coeficiente de pelicula para el
exterior del haz, BTU/hpie°F

hi: coeficiente de pelicula para e
interior de los tubos, BTU/hpie®°F
hio: coeficiente de pelicula
corregido, BTU/hpie®F

k: conductividad térmica,
BTU/hpie®°F/pie

Pt: paso de los tubos, plg

M: masa del fluido, Ib/h

M: viscosidad del fluido, Ib/pie-h
MLDT: media logaritmica de la
temperatura, °F

Ft: factor de correccion de la MLDT

at: Area de flujo por tubos, plg?

at’: Superficie del tubo, pie?/pie

L: longitud de los tubos, pies

Arc: area de transferencia de calor
calculada con el Ud seleccionado, pie?
Arcreal: area de transferencia de calor
real, calculada con el N° de tubos
seleccionados, pie?

at”": Area total de flujo por el interior de
los tubos, pie?

v: velocidad en los tubos, pie/seg

T4: temperatura de entrada de la nafta, °F
T,: temperatura de salida de la nafta, °F
t1: temperatura de entrada del agua, °F
to: temperatura de entrada del agua, °F
Niubos: NUMeros de tubos calculados
Niubos: NUMeros de tubos seleccionados
por la tabla 9 del Kern

APg: caida de presion por el lado de la
coraza, |b/plg?

APy: caida de presion total por el lado de

los tubos, Ib/plg



	Parámetros más usados para el escalado de sistemas de mezclado: 
	Datos 
	Ver tabla 3.13
	Kn = 0.65 (4) 
	N = 2.35 kW 
	(4) Fig. 9.7 

	Agitador de paleta (Reactor de transesterificación)
	Kn = 0.65 (4) 
	N = 4.8 kW 
	(4) Fig. 9.7 

	Rosabal, J.
	Tabla 3.14. Resultados del modelo y del prototipo.
	Tabla 3.17. Diseño del tanque de preparación del catalizador.
	Parámetro 
	Datos 
	Ecuación 
	Resultados 
	Tanque
	Qm
	-
	9.512 Kg/batch
	ρ
	ρetanol = 780 Kg/m3 
	ρNaOH = 1460 Kg/m3
	 
	993 Kg/m3
	V
	 
	0.00958 m3/batch
	D
	-
	-
	0.20 m
	h
	-
	 
	0.305 m
	H
	Sobre diseño = 20%
	H = h + 0.20h
	0.366 m
	 Tabla 3.21. Características geométricas del reactor.  
	Datos 
	Ecuación 
	Resultados 
	Sobre diseño = 15% 
	 
	880 Kg/m3
	 
	0.966 
	m3/tanque-batch
	 
	D = 0.45 m 
	h = 0.69 m
	H = h + 0.15*h
	0.80 m
	Xequilibrio 
	Tiempo de reacción
	0.95 
	4 horas


	Volumen
	Tabla 3.25. Tanque de almacenamiento de aceite + nafta (T2)
	Volumen de cada tanque
	Tabla 3.26. Tanque de almacenamiento de aceite (T3)
	Volumen
	Volumen
	Volumen
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	Parámetros
	Tipo de agitador 
	Crea un flujo ascendente o descendente



