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Resumen

La manufactura de biodiesel es altamente dependiente de la tecnologia de produccion utilizada, los
insumos del proceso y del gasto energético, por lo que no es competitiva economicamente a la
produccién de petrodiesel. Por su parte, la glicerina cruda obtenida como subproducto, requiere
purificacion especializada de alto costo, sobre todo para sus aplicaciones de mayor valia, porque
contiene gran cantidad de contaminantes que minimizan su precio de venta, por lo que se desecha y
no se contempla dentro del balance econédmico en la produccion de biodiesel. En el presente proyecto,
se optimizd el proceso de produccion de biodiesel y glicerol; realizado por metandlisis alcalina
homogénea del aceite de ricino, mediante el disefio de un reactor de flujo oscilatorio (OFR) como
equipo de reaccion y la integracion de un extractor liquido-liquido para purificaciéon del glicerol
obtenido como subproducto. El trabajo se dividié en tres etapas:

a) Revision teorica de la cinética de transesterificacidn del aceite de ricino a biodiesel. En esta etapa
se realizd una revision de los datos reportados en la literatura para la cinética de transesterificacion
del aceite de ricino a biodiesel. El fin de la revision, fue juzgar la conveniencia de las caracteristicas
del insumo, en cuanto a procesos de produccion, para el disefio del sistema de reaccion y de extraccion
aqui propuestos. El presente estudio, utiliz6 la Teoria de los Funcionales de la Densidad (DFT) a un
nivel de célculo M06/6-311+G(d,p) para simular el ataque nucleofilico del grupo metdxido a la
molécula de triacetina y evaluar la energia en el estado de transicion (TS) de la reaccion de
transesterificacion. Posteriormente, para considerar el efecto del metanol como disolvente, se evalud
TS para la transesterificacion del acetato de metilo agregando gradualmente moléculas implicitas de
alcohol al medio de reaccion. Los resultados indican que TS para la triacetina se encuentra en
concordancia con lo reportado para otros aceites, con un valor de 18409 kJ/mol a una distancia de
1.34 angstroms. Por su parte, la barrera energética de 4476 kJ/mol para el TS del acetato de metilo, se
incrementa al aumentar la concentracion de moléculas de metanol en el medio de reaccion. Con estos
resultados se deduce que la baja energia de activacion reportada para el aceite de ricino (304 J/mol)
se debe a un impedimento estérico que inhibe la presencia de moléculas de metanol durante el ataque
nucleofilico en la transesterificacion, realizado por la formacion de puentes de hidrogeno entre el
grupo hidroxilo de la cadena alquilica y el carbonilo del triglicérido de &cido ricinoleico. La alta
solubilidad del aceite de ricino en metanol y su alta conversién a biodiesel en cortos periodos de
reaccion (13 minutos) a baja temperatura (26 °C), lo hacen el insumo adecuado para el disefio del
OFR. Por otra parte, la composicion caracteristica del biodiesel producido a partir de aceite de ricino
(90% de ricinoleato de metilo), hacen conveniente su eleccion para generar y simplificar modelos en
estudios que incluyen secciones de simulacién molecular como el presente.

b) Determinacion del equilibrio liquido-liquido glicerol-acetona-biodiesel. Glicerina cruda obtenida
de la metandlisis alcalina del aceite de ricino se purificO mediante neutralizacién, filtracion,

destilacion, lavado con acetona, adsorcion con carbén activado y secado con sulfato de sodio. El

correspondiente equilibrio liquido-liquido (ELL) del sistema ternario glicerol-acetona-biodiesel fue




monitoreado por resonancia magnética nuclear de proton (*H-RMN) y correlacionado con el modelo
para dos liquidos no aleatorios de Renon y Prausnitz (NRTL). Finalmente, debido a la falta de datos
de ELL para sistemas de purificacion en la literatura, se evalud la metodologia predictiva de equilibrio
de fases del modelo de solvatacion implicita de COSMO-RS. Los resultados experimentales indican
que el ELL evaluado consiste en dos pares de liquidos parcialmente miscibles glicerol-biodiesel y
glicerol-acetona. La purificacion de glicerol con acetona elimina el 100% de impurezas organicas con
una baja proporcion de disolvente (65% en volumen), ayuda a precipitar el persistente contenido de
ceniza, permite la obtencién de un producto de alta pureza (96% en peso), menos toxico y mas apto
para aplicaciones farmaceuticas o alimentarias. Los resultados teoricos indican que COSMO-RS
sobreestima la solubilidad glicerol-acetona, por lo que no es conveniente su uso para predecir los
datos de ELL del sistema ternario aqui propuesto, ya que solo predice al par de liquidos parcialmente
miscibles glicerol-biodiesel.

c) Disefio de equipos. Los datos obtenidos en la etapa uno y dos se ocuparon para dimensionar y
disefiar las condiciones de operacion del extractor liquido-liquido y del reactor. Los resultados
obtenidos indican que un OFR de 2.47 L con un diametro de 7mm, que opera a 26°C, 1 atm de presion,
con un tiempo de residencia e 14.4 min, frecuencia de oscilaciéon de 9 Hz y amplitud de oscilacion de
1.2 cm es capaz de producir 3935kg de biodiesel por mes. Los resultados también indican que para
refinar a la glicerina cruda producida, se requiere de un extractor liquido-liquido de una sola etapa,
del tipo mezclador-sedimentador, con un volumen de tanques de 58.6 L, que procese lotes diarios de
20.6 Kg con 65% en volumen de acetona a 26°C, que opere con un tiempo de residencia en el
mezclador de 20 minutos a 700 rpm y un tiempo de residencia correspondiente en el sedimentador de
8 horas.
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1 Introduccién.

La economia mundial dependiente del petréleo ha ocasionado la acumulacion de gases de invernadero
en la atmosfera, generando contaminacion, calentamiento global, perdida de flora y fauna. La
civilizacion industrial derrochd en poco tiempo los recursos fosiles y cre6 un desequilibrio natural,
que genera de forma gradual una escasez definitiva de energia.

1.1 Situacion energética mundial

De acuerdo a la Secretaria Nacional de Energia, el consumo mundial de energia, fue de un 3% en
2022, frente al +5.2% en 2021, siendo el petrdleo el principal recurso energético (>31 %) y el sector
transporte uno de los principales consumidores (28.41 %) [1]. La produccion de gran cantidad de
hidrocarburos contaminantes, gases toxicos y gases de invernadero (SO2, CO, NOy, COz) es el méas
serio problema ambiental, ya que produce el llamado calentamiento global, que implica cambio
climatico, cambio de flora, fauna y trastorno de las cadenas alimenticias [2].

Renovables,
14.68%

Uranio,4.99%

Carbon y sus
derivados, 27.30%

Crudo, 27.21%

Figura 1. Produccién de energia primaria en el mundo.

En la Union Europea y en paises como Estados Unidos, Brasil, Colombia, etc., la restructuracion
energeética implica la implementacion de programas de uso eficiente de la energia; financiamiento a



la investigacion y desarrollo de fuentes de energia renovables. La Figura 1 muestra la tendencia de
produccién de energia primaria en la Union Europea [3]. Las energias renovables aprovechadas
mundialmente son: energia hidraulica, energia solar, energia eblica, energia mareomotriz y energia de
biomasa. En esta Ultima categoria se encuentra el biodiesel, cuyo uso produce la disminucién y

reciclamiento de los gases de invernadero [4a].

1.2 Reaccidn de transesterificacion para produccion de biodiesel

El biodiesel es una mezcla de ésteres metilicos derivados de los triglicéridos de &cidos grasos que
constituyen a aceites vegetales y grasas animales mediante el proceso de transesterificacion con un
alcohol de bajo peso molecular en presencia de un catalizador. La transesterificacién consiste en la
sustitucion de la seccion de cadena gliceridica de los triglicéridos que constituyen al insumo por
grupos metoxi o etoxi provenientes de los alcoholes. En caso de emplearse metanol como agente de
transesterificacion los productos de reaccion son una mezcla de ésteres metilicos; denominada como
biodiesel, y glicerol (Figura 2). En la préctica, la relacion molar més usada metanol-aceite es de 6:1,
sobrepasar esta relacion se traduce en dificultad para la separacion de fases en los productos, no

obstante que el biodiesel y la glicerina son inmiscibles el alcohol funciona como tensoactivo [5].

R,COOCH, o3 R,COOCH{
NaOH Esteres metilicos
R.COOCH + 3CH,OH
£ EA— HOCH,
R.COOCH L o
3 2 T=60 °C i C|H
o P=] atm HOCH
Triglicérido  Metanol k:
Glicerol

Figura 2. Reaccidn de transesterificacion para produccion de biodiesel.

La Figura 2 representa la reaccion global de interés; que sucede en tres etapas, en la primera de ellas
se produce la liberacion de una de las tres cadenas del triglicérido, y luego sucesivamente para cada
etapa, sucede la liberacion de alguna de las otras dos cadenas. Debido a que es una reaccion reversible,
al alcanzarse el equilibrio, deberan existir ademas de los ésteres metilicos y del glicerol, triglicérido

original, metanol, hidréxido de sodio, diglicéridos y monoglicéridos [6].



Un punto importante a cuidar durante la transesterificacion es la presencia de agua en el medio de
reaccion, debido a la generacion de una reaccion competitiva conocida como saponificacion, esta

reaccion produce jabones, que contribuyen a la emulsificacion (Figura 3) [4].

0
I

CH,—~O—C—R ¢H,~OH
I

CH—O—C—R’ + 3 NaOH — + CH—OH
1

CH,—O—C—R" CH,~OH

. Hidréxido
Grasa o aceite s6dico JABON Glicerina

Figura 3. Reaccién de saponificacion.

1.3 Situacion energética-ambiental en México

En México, a partir del afio 2022 el consumo nacional de energia primaria excedi6 en un 33 % a su
produccion (Figura 4), siendo el sector transporte el mayor consumidor con un 42.2%, lo que coloco
al pais en el lugar 16 dentro del ranking internacional de los paises con mas alto consumo de energia
y en el lugar 14 en emision de gases de invernadero, constituyendose como uno de los mas
contaminantes del mundo [1, 2].

Pj
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8,000 -
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7,000 -

Consumo nacional de energia (petajoules)

6.500 A — Produccién (petajoules)

6,000

2010 2011 2012 2013 2014 2015 2016 2017 2018 2019 2020

FUENTE: Sistema de Informacién Energética, SENER

Figura 4. Desfase entre la produccion y consumo de energia primaria en México.



En la actualidad, el 30.9 % de la produccién de energia primaria en México se realiza a partir de
petréleo crudo. Mientras tanto el desarrollo de energias alternativas se manifiesta en una proporcion
insignificante. Actualmente, solo el 14.10 % de la energia primaria es renovable (Figura 5) [1]. En
conclusion, la produccion de biodiesel a gran escala debe ser instituida como estrategia nacional para

mitigar la contaminacion y la dependencia del petroleo.

Nucleoenergia, Carbén y sus

5.02% N derivados,
S 26.76%

Gas natural,
23.22%

Crudoy
petroliferos,
30.90%

FUENTE: World Energy Balances, IEA, edicion 2021

Figura 5. Produccion de energia primaria en México.

1.4 Produccidon de biodiesel como alternativa energética en México

A pesar de que la produccion de biodiesel es una estrategia energética probada y efectiva para la
reduccion de la dependencia econdmica del petrdleo y la contaminacion, existen problemas para su
implementacién como estrategia energética nacional. Los costos de produccion por litro de
bioenergético no son competitivos a los del diesel de petréleo (Figura 6), esto se debe al costo del
aceite utilizado como insumo, al uso de tecnologias de produccidon ineficientes y al alto gasto

energético [7].



Biodiésel $ 13,320,000 100.00% $ 13,986,000 100.00% 5.00%

Costo de Ventas (Costos

Variables) $ 8,208,000 61.62% $ 8,618,400 61.62% 5.00%
ariables

Sueldos y Salarios (Socios y

Emelancios) $ 109,000  0.82% $ 109,000 0.78% 0.00%
mpleados

Cargas Sociales (Seguro

Social) $ 22,080 0.17% $ 22,080 0.16% 0.00%

Suministros (L ua

i Ga( )uz, i ad $ 216,000 1.62% $ 222,480 1.59% 3.00%
eléfono, Gas

Material de Oficina $ 36,000 0.27% $ 37,080 0.27% 3.00%

Reparaciones, Mantenimiento y

c i6n $ 60,000 0.45% $ 61,800 0.44% 3.00%
onservaci

Transportes y Mensajeria $ 144,000 1.08% $ 148,320 1.06% 3.00%

Dotacion Amortizaciones 765,000 5.74% $ 815,000 5.83% 6.54%

Total Gastos de Explotacion 1,352,080 10.15% 141576000.00% 10.12% 4.71%

Gastos Financieros 246,672 1.85% 197,028 1.41% -20.13%

Resultado Antes de Impuestos
3,613,248  26.38% 3,754,812 26.85% 6.88%
Yy Res. Excepcionales

Provision Impuesto sobre
1,053,974 7.91% 1,120,444 8.01% 6.31%
Beneficios

Fuente: Elaboracién propia con informacién del CMPL y empresas dedicadas a la produccion de biodiésel.

Figura 6. Estado de resultados del ejercicio 2019-2020 de Biodiesel [4b].

Por otra parte, la glicerina cruda obtenida como subproducto constituye un problema de
contaminacion, porque aungue el precio de venta del glicerol de alta pureza es muy atractivo en

terminos econdémicos, los procesos de refinamiento implicitos para su obtencidn presentan multiples



complicaciones técnicas y son de alto costo, por lo que las plantas de proceso han preferido desechar
la glicerina cruda a purificarla [8-12]. Por ello, es deseable el uso de mejores técnicas de produccion
de biodiesel y de refinamiento de glicerina cruda, técnicas que resulten rentables y que ofrezcan
productos de alta pureza, cuya venta ayude a balancear la relacidn costo beneficio en el proceso global
de produccion biodiesel y glicerol.

En el mundo existen distintas tecnologias para la produccion de biodiesel; sin embargo, para cada
pais, es de primordial importancia desarrollar sus propias tecnologias, tecnologias que se adapten a su
situacion climatica, disposicion de cultivos, escalas de produccion, etc. Con el paso de los afios, otro
problema nacional que se acentu0 es la dependencia tecnoldgica, la compra de plantas de proceso y
tecnologias de extraccién no contempla el contexto econémico, energético, ambiental o social del
pais, por lo que muchas veces, la aplicacion o puesta en marcha de la adquisicion, implica desempleo,

complicaciones técnicas, falta de suministro de insumos, etc. [4b].

2 Antecedentes

La produccion de biodiesel implica diversos métodos de transesterificacion, equipos de produccion,
optimizacion de procesos y métodos de purificacion de productos. Las mas grandes y modernas
plantas para la produccion de biodiesel, que brindan una alternativa energética a los hidrocarburos
fésiles se encuentran en Alemania, Francia y Estados Unidos de América. Este hecho se refleja en su
capacidad de produccion, ya que estos paises son los lideres mundiales en este rubro (Tabla 1) [13 -
17].

Tabla 1. Produccion mundial de biodiesel en el 2022 (miles de barriles equivalentes de petrdleo por

dia).
Estados Unidos 728
Brasil 409
Indonesia 174
China 66
Alemania 62
Argentina 45



India 43

Paises Bajos 39
Tailandia 36
Francia 35

2.1  Tecnologias de produccién de biodiesel

La investigacion ha abierto muchos caminos para la producciéon de biodiesel, asi la reaccion es
conducida por catalisis &cida (HCI, H2SO4) 0 basica (NaOH, KOH, NaOCHz) en medios homogéneos
0 heterogeneos [18, 19] empleando metanol como agente de transesterificacion debido a su bajo costo
[20 - 22]. Otros métodos de produccion utilizan resinas de intercambio ionico, catalisis enzimatica,
tecnologia de microondas o medios supercriticos [23 - 31], estos ultimos incluso acoplados al uso de
algun cosolvente como CO». A pesar de que el uso de microondas ofrece productos de gran pureza, la
principal desventaja de su uso es la poca penetracion para el manejo de grandes volimenes de

produccion (Figura 7).

Microwave
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Figura 7. Produccion de biodiesel asistida por microondas.

Por su parte, el proceso supercritico genera productos que no requieren purificacion adicional, la

desventaja del proceso a escala industrial es la elevada temperatura y presion de operacion en el



reactor; alrededor de 350 °C y 40 MPa [29 - 31] y el uso de cosolventes no ha sido capaz de desplazar
al punto critico de la mezcla de reaccion hacia una temperatura y presion de operacion que lleguen a

ser rentables (Figura 8).

Figura 8. Produccion de biodiesel en condiciones supercriticas.

Por otra parte, los catalizadores heterogéneos utilizados hasta ahora se basan en la sulfatacion de
aluminas (TiO2y SnOy). Estos catalizadores se desactivan rapidamente y su reuso requiere calcinacion
a temperaturas de alrededor de 500 °C. A esta temperatura los residuos de aceite, éster y glicerol
tienden a carbonarse y a formar gomas en la matriz de la fase activa, lo que reduce la vida del

catalizador y con ello la sostenibilidad al proceso (Figura 9) [32, 33].



Figura 9. Envenenamiento de catalizador, produccion de biodiesel en medio heterogéneo.

Por ultimo, los procesos enzimaticos (Figura 10) no han producido resultados plausibles debido a que

las enzimas son desnaturalizadas por el metanol necesario para la reaccion [26].

Figura 10. Produccién de biodiesel por método enzimatico.

Es evidente que aunque existen tecnologias que ofrecen productos de alta pureza, llevan implicitas
grandes dificultades técnicas. Por lo anterior; a pesar de la gran variedad de tecnologias disponibles,
la produccion de biodiesel mediante metanolisis homogénea alcalina (Figura 11) sigue siendo
utilizada a nivel industrial, esto se debe a su alta velocidad de reaccion, factibilidad de proceso

continuo y condiciones de operacion moderadas [14].
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Figura 11. Produccién de biodiesel por método alcalino homogéneo.

2.2

En cuanto a los reactores quimicos utilizados para la produccion de biodiesel, los mas comunes son:
el reactor discontinuo de tanque agitado (BSTR), el reactor continuo de tanque agitado (CSTR) v el
reactor de flujo piston (PFR). Para el caso del BSTR se utiliza un tanque con agitacién constante, los
reactivos se cargan al reactor y en cuanto se enciende el agitado inicia el tiempo de reaccion, por lo
gue no se considera para el balance de masa un flujo de entrada o de salida, en este caso la variable
de interés es el tiempo de residencia (7) en el reactor para alcanzar determinada conversion, en la
mayoria de los casos los reactivos son premezclados en pasos de produccion por separado, lo que
dificulta la obtencién de un producto con propiedades fisicoquimicas uniformes, esto implica mayor

uso de personal y mantenimiento, por lo que el BSTR so6lo es apropiado para capacidades de

Tipos de reactores para produccion de biodiesel

procesamiento pequefias con t demasiado grandes (Figura 12) [34].
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Figura 12. Balance de masa para un reactor BSTR.

El balance molar para la especie A en un BSTR viene dado por la ecuacion 1 [35]:

~ M=y 6

dt A

Ya que no existe flujo molar de entrada o salida, la acumulacion del reactivo A en el tiempo t en el
reactor (—dNa/dt) depende sélo de la velocidad de reaccion (—r4) y del volumen del recipiente (V).
En cualquier momento de reaccién el numero de moles de A (N4) que existen en el reactor es igual al
namero de moles de alimentacion al reactor (No) menos el nimero de moles consumidos (N 40X ),

reordenando se obtiene la ecuacion 2:

Na = Nao(1—Xa) 2

Donde, X4 es el porcentaje de conversion de A a productos alcanzado en determinado tiempo (t) dentro
del reactor. Sustituyendo la ecuacion 2 en la ecuacién 1 se obtiene la ecuacion de disefio del BSTR en

su forma diferencial (ecuacion 3):

N ®io oy 3)
40 4 A

Reordenando la ecuacion 3 a su forma integral, el T de la mezcla reaccionante en el reactor viene
dado por [34 - 36]:
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t=1=N fXAMA_ 4
A0 0 _,’,.AV

Para el caso del CSTR (Figura 13), este tipo de reactor es implementado cuando se requieren grandes
velocidades de produccion. Este tipo de reactor consiste en un tanque con agitado constante, donde si
existe un flujo molar estacionario de entrada (Fao) Yy uno de salida (Fa). La principal desventaja de
este tipo de reactor es que suele ser de gran tamafio y a menudo son necesarios 2 0 3 equipos en serie,
esto se debe a que el reactivo A es constantemente diluido en la mezcla reaccionante por la agitacion

y, al disminuir su concentracion, disminuye la velocidad de la reaccion [34 - 36].

Fa

Figura 13. Balance de masa para un reactor CSTR en estado estacionario

El balance de masa para la especie A en un reactor tanque agitado viene dado por la ecuacion 5:

Fao—Fa=—raV (5)

Para el reactor operando en estado estacionario, el flujo molar a la salida del reactor (F4) es igual al

flujo inicial (Fa0), menos el que ya se convirtio a productos (FaoXa), por lo que:

Fa=Fa(1l—Xa) (6)

Sustituyendo la ecuacién 6 en la ecuacion 5, la ecuacion de disefio para el calculo de V viene dado

por:

12



V — FaoXa (7)

La turbulencia producida por el efecto de un agitador tanto en el BSTR como en el CSTR viene dada
por el nimero de Reynolds rotacional (Re:) que es un nimero adimensional que relacionan las fuerzas
dindmicas de la masa del fluido y los esfuerzos de deformacion ocasionados por la viscosidad [37 -
39].

Re _ pNd* _ Nd* (8)

Donde, d es el didmetro de giro del agitador, N es la velocidad rotacional del agitador, p es la densidad

del fluido, p es la viscosidad del fluido y v es la viscosidad cinematica del fluido.

Un PFR (Figura 14) es de menor tamafio que un CSTR. Esto se debe a que consiste en una estructura
tubular en la que no existe mezclado axial (flujo piston) por lo que el reactivo A no es diluido en los
productos por el agitado, por lo tanto, no disminuye la velocidad de reaccion [34 - 36]. No obstante,
la principal desventaja es la ineficiencia del agitado, caracterizado en este caso por el nimero de
Reynolds de flujo neto (Rex). De acuerdo a la ecuacion 9, altos valores de Ren se logran sélo cuando
se alcanza una velocidad de flujo neto de fluido (u) extremadamente elevada, para una estructura
tubular con un volumen definido, esto s6lo se logra utilizando un diametro de tubo (D)
extremadamente pequefio, lo que implica una relacién longitud/diametro (L/D) extremadamente
grande. Se requieren tubos extremadamente largos para lograr el agitado a un nivel aceptable, por lo
que este tipo de reactores se utiliza principalmente para reacciones en estado gaseoso, resulta poco

practico para fluidos viscosos con poca miscibilidad [34, 37].

Ren = % 9)

La ecuacion 10 representa el balance de masa para el PFR de la Figura 14 [34, 35].

13



AV

Reactivos

Productos

dN,
dt

Figura 14. Balance de masa para un reactor tubular en estado estacionario

AV d
FI —F1  +["rdv=" (10)
AV AVHAV g A dt

Donde Falv es el flujo molar del compuesto A a la entrada del elemento de volumen (AV), Falv+av €S

el flujo molar del compuesto A a la salida de AV, fOAV rAdV es la concentracion molar de A en AV

debida a la reaccién quimica y ddM es la acumulacion de moles de A en AV. Del balance de masa y la
t

definicion de derivada, para cambios de volumen diferenciales infinitamente pequefios que tienden a
cero, se obtiene la ecuacion de disefio para el dimensionamiento del PFR que opera en estado

estacionario (ecuacion 11):

dFa _ (11)

En todo momento de la reaccion la concentracién molar de A (Ca4) es igual a su concentracion molar
inicial (C40) menos el porcentaje de concentracion consumido (Ca0X4) y Fa es igual C4 multiplicada
por el flujo volumétrico (V) en el reactor (ecuaciones 12 y 13).

Ca = Cao(1 — Xa) (12)

Fa=CaV (13)

Sustituyendo las ecuaciones 12 y 13 en la ecuacidon de disefio (ecuacion 11):

V=C [(XaydXa 14
o S (14)

—1r4
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2.2.1 Reactor de Flujo Oscilatorio

El OFR constituye una tecnologia de optimizacion de procesos propuesta en los Gltimos afios para
mejorar las condiciones de mezclado, asi como la transferencia de calor y transporte de masa del PFR.
En un OFR el movimiento oscilatorio se sobrepone al flujo neto, por lo que la turbulencia se
caracteriza mediante el nimero de Reynolds oscilatorio (Reo), detallado en la ecuacion 15. Dentro del
reactor los reactivos se hacen oscilar axialmente por medio de pistones a traves de placas deflectoras
espaciadas periodicamente, generando mezclado radial y axial (Figura 15); la intensidad se manipula
mediante el ajuste de la amplitud (Xo) y frecuencia (f) de oscilacion y es independiente del flujo neto.
El nimero que relaciona el movimiento oscilatorio con la geometria del tubo es el niUmero de Strouhal
(St), que es inversamente proporcional a X, y mide la propagacion de los vortices formados por el
agitado, un valor pequefio de xo produce un valor elevado de St, representativo de una pobre formacion

de vortices y viceversa (ecuacion 16) [40 - 43].
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Figura 15. Reactor de Flujo Oscilatorio
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En un OFR cada espacio entre placas deflectoras funciona como un CSTR en serie con el anterior,
por lo que, para asegurar la disminucion de V ofrecida por un PFR, en un OFR se debe asegurar la
similitud del flujo oscilatorio al flujo piston, esto se logra empleando la relacion ¢ = (Reo/Ren),

algunos estudios afirman que el valor de ¢ debe localizarse entre 2 y 10 [40 - 43].
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Reo = 2—”’%’& (15)

St = (16)

La cinética de la reaccidn de transesterificacion del aceite determina el tamafio y las condiciones de
operacion de cualquier tipo de reactor, es por ello que es de gran importancia contar con métodos de
caracterizacion que permitan vigilar en tiempo real el rumbo que toma la reaccion, los méetodos de
monitoreo brindan un panorama amplio de lo que sucede durante la produccion de biodiesel y son

esenciales para el control de calidad del producto.

2.3 Métodos de monitoreo de la reaccion de transesterificacion

Para el monitoreo de la reaccion de transesterificacion se han utilizado diversas técnicas, entre ellas:
cromatografia de capa fina con posterior deteccién a través de ionizacion a la flama (TLC-FID),
cromatografia de liquidos de alta resolucion (HPLC), cromatografia de gases con detector de
ionizacion a la flama (GC-FID), espectroscopia de infrarrojo cercano (NIR), resonancia magnética
nuclear de protén (*H-RMN) y medicion de viscosidad. Una comparacion entre ventajas y desventajas

de dichas técnicas se presenta en la Tabla 2 [44 - 54].

Tabla 2. Comparacion entre las técnicas de monitoreo para la transesterificacion de aceite vegetal a

biodiesel.
Técnica Ventajas Desventajas
TLC-FID e Deteccidn de ésteres, mono-, di- y e Baja precision
triglicéridos e Sensibilidad a la humedad
e Tiempo de andlisis corto (6 min- e Alto costo
muestra)
HPLC e Deteccion de ésteres, mono, di y e Se requieren solventes para
triglicéridos determinar compuestos
e Tiempo de analisis corto especificos de la mezcla
e No requiere derivatizacion de la
muestra
GC-FID e Deteccion de ésteres, mono, di y e Derivatizacién de la muestra
trigliceridos e Exactitud dependiente de la
e Tiempo de analisis: 12 min tendencia de la linea base y la
e Uso de columnas baratas superposicién de sefiales
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NIR

Deteccion de aceite, ésteres y
glicerina

Posee una precision de 1-1.5% en
la distincion de aceite y biodiesel
No se requiere de algun disolvente

No pueden detectarse niveles
bajos de contaminantes segun
las normas ASTM D 6751y EN
14214

Se requieren curvas de
calibracion

'H-RMN Tiempo de  andlisis  corto Se requiere algun disolvente
comparado con HPLC y GC deuterado
No requiere  estandares de Costo elevado del equipo y
calibracion mantenimiento
Medicion Es répido y requiere de una sola Requiere  una curva de
de medicion de viscosidad calibracion y no son posibles
Viscosidad mediciones de alta precision

2.4  Purificacion de productos en la produccién de biodiesel

Los métodos generales de purificacion de productos se basan en la inmiscibilidad del biodiesel y la
glicerina, se reporta la formacion de dos fases de manera inmediata al suspender la agitacion en el
reactor, por lo que la mezcla de reaccion se hace pasar a un decantador donde se retira el biodiesel.
Posteriormente, el biodiesel es sometido a un tratamiento de lavado con agua y finalmente secado
[55]. El biodiesel debe cumplir normas internacionales para su mercadeo, como la norma
norteamericana EN 14214, que establece que el contenido de esteres totales debera ser mayor a 96.5
% en peso [46]. La purificacion de biodiesel es bien conocida y de manejo publico, no obstante, el

reto mayor en esta industria ha sido la purificacion de la glicerina cruda obtenida como subproducto.

La glicerina cruda, dependiendo del proceso de produccién, puede contener alcohol, catalizador, sal,
agua, acidos grasos libres, triglicéridos y éster residuales; por lo que, aunque el glicerol tiene méas de
1000 usos, el aprovechamiento de este subproducto requiere de un proceso de purificacion
especializado [9]. Industrialmente, la purificacion comprende etapas de precipitado, filtrado,
destilacion a vacio e inyeccion de vapor. De esta manera se produce glicerina grado técnico al 98%
en peso. Si se requiere mas pureza, la glicerina pasa a una columna de intercambio iénico, que permite
la adsorcion de sales y colorantes, esto le brinda purezas superiores al 99,5% [8]. Sin embargo, la
destilacion a vacio resulta de un costo muy elevado porque el glicerol y algunas grasas residuales

tienen puntos de ebullicion de alrededor de 290 °C. Para la etapa de adsorcidn existen varios requisitos
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que debe cumplir la disolucion [8 - 12]; la viscosidad, turbidez y concentracion de sal deben ser bajas
para evitar altas caidas de presion, saturacion inmediata de las resinas empacadas y el uso de columnas
de gran didmetro. Una observacion adicional importante es que la disolucién debe estar libre de
impurezas no idnicas como ésteres, aceites y poligliceroles; los cuales envenenan el lecho empacado.
Por tanto, se han propuesto otros métodos para purificar el glicerol mediante tratamiento fisico-
quimico, estos métodos se basan en ciclos repetidos de acidificacion, neutralizacion y separacion de
fases. En estos procesos, la fase rica en glicerol se lava con algun disolvente organico con el que
presente miscibilidad parcial como éter, tolueno, n-butanol, agua, ciclohexanol o anilina para extraer

las trazas organicas (Figura 16) [56 - 59].

Figura 16. Extraccidn liquido-liquido para purificacion de glicerina cruda.

2.5  Extraccion Liquido-Liquido

La extraccidn liquido-liquido es la separacién de los componentes de una solucion liquida por contacto
con otro liquido insoluble. Si las sustancias que componen a la solucién original se distribuyen de
manera distinta entre las dos fases liquidas, existe cierto grado de separacion, que puede incrementarse
mediante el uso de contactos multiples. La solucion de la cual se va a extraer el soluto se llama
alimentacion y el liquido con el cual se pone en contacto la alimentacion se llama disolvente. El

producto de la operacion rico en disolvente se llama extracto; el liquido residual de donde se separd

18



el soluto es el refinado. El disolvente es normalmente separado del soluto mediante destilacion para
ser recirculado y reutilizado [60]. La extraccion liquido-liquido se utiliza como método de separacion
cuando los componentes de la alimentacion tienen puntos de ebullicion muy cercanos o forman un
azeotropo, el soluto presenta descomposicion al exponerse al calor y cuando el gasto energético

durante la separacion por destilacion es demasiado elevado [61].

2.5.1 Disefno de la columna de extraccion

El disefio de la columna de extraccion puede dividirse en los siguientes pasos [60 - 63]:

1. Especificar la composicion de la alimentacién y la pureza de producto requerida.

2. Seleccionar el tipo de disolvente para extraccién. ldealmente el disolvente de alimentacién y
el de extraccion deben ser inmiscibles, el disolvente de extraccion debe tener gran afinidad por
el soluto. El disolvente debe ser estable e inerte quimicamente frente a los demas componentes
del sistema, no debe ser toxico o inflamable, su viscosidad, presion de vapor y punto de
congelamiento deben ser bajos, para facilitar su manejo y almacenamiento. Finalmente, el
costo del disolvente debe considerar al proceso. Un disolvente caro debe ser una opcion si es
mas efectivo y facil de recuperar.

3. Seleccionar el tipo (por lotes o continua) y las condiciones (presién y temperatura) de
operacion. El equilibrio de fases y la acumulacion de residuos es decisiva.

4. Seleccionar el tipo de extractor y de contacto. Es posible seleccionar extractores por etapas
inteligentes o extractores diferenciales. Los extractores por etapas inteligentes consisten de
tanques agitados y decantadores dispuestos en serie. Un mezclador y un separador constituyen
una etapa. A mayor numero de etapas se incrementa la efectividad de la separacion. Los
extractores diferenciales o de contacto continuo consisten en un armazdon con provision para
introducir y separar los liquidos. En las torres empacadas, el empaque empuja y distorsiona
las gotas de la fase dispersa. El espacio vacio en el empaque se llena con liquido pesado, que
fluye en forma descendente y con gotas del liquido ligero formadas en el distribuidor inferior,
que ascienden y coalescen para formar una interfase. La posicion de la interfase se regula
mediante una valvula de control de nivel que sirve para drenado de desechos. Para sistemas

con alta tension interfacial se utilizan extractores a contracorriente agitados mecanicamente, _
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como los equipos de contacto Mixto Lightnin CM, los equipos de contacto de disco giratorio
(RDC), las columnas de pulso y los extractores centrifugos (Figura 17).

5. Determinar el balance de masa, el nimero de etapas y condiciones de reflujo

6. Disefio de los aditamentos internos (platos, distribuidores y soportes para empaque).

7. Disefio mecanico: recipiente y piezas internas ajustables.

f Salida del liguido ligero

a) b)

Entrada del

| rg =+ liquido
— pesado
feviva +— Distribuidor
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Figura 17. Extractor a) de contacto mixto b) centrifugo.

2.5.2 Balances de masa para extraccion por etapas inteligentes

El siguiente analisis considera que cada etapa es una etapa teodrica o ideal; por tanto, el extracto y las
soluciones de refinado estan en equilibrio liquido-liquido (ELL). Cada etapa debe incluir medios para
facilitar el contacto de los liquidos insolubles y para separar facilmente las corrientes de los productos.

Por lo tanto, la combinacion de un mezclador y un sedimentador puede constituir una etapa.
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Extraccion en una sola etapa

Puede ser una operacion por lotes o continua (Figura 18). La alimentacion de masa F (si es por lotes)
o F masa/tiempo (si es continua), contiene a las sustancias A y C a Xr, fraccion en peso de C. Esta se
pone en contacto con la masa S: (0 masa/tiempo) de un disolvente, principalmente B, que contiene ys

fraccion en peso de C, para dar el extracto en el equilibrio, E1 y el refinado R, en masa o masa/tiempo.

Alimentacion F Refinado A,

Disolvente S, Extracto £,
e £

Figura 18. Balance de masa para un extractor de una sola etapa.

Se contempla la recuperacién de disolvente a partir de cada corriente de productos. Si el disolvente de
inicio es B puro (ys = 0), se grafica en el vertice B (Figura 19), pero como algunas veces se ha
recuperado de una extraccion previa, contiene un poco de A y de C, como se muestra en la localizacion
de S. Cuando S se agrega a F, se produce en la etapa de extraccion una mezcla My que, al asentarse,

forma las fases en equilibrio E1 y R1, unidas por la linea de union a través de M1 [61].

Figura 19. Diagrama ternario para un sistema de extraccion en una sola etapa.

El balance de materia total es:
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F+S=M=E+R 17)
Asi, el balance para el componente C viene dado por:

Fxr+ S1ys = Mixm (18)
Sustituyendo la ecuacion 18 en la ecuacion 17 se obtiene la regla de mezclado (ecuacién 19). En forma
alternativa, puede calcularse la cantidad de disolvente para proporcionar cierta ubicacion de Mz sobre

la linea FS (ecuacién 20). Las cantidades de extracto y refinado se pueden calcular mediante la regla

de mezclado o mediante el balance de material para C (ecuaciones 21y 22).

R xom (19)
E xM—XR
S1 — XF=xM1 (20)

E1y1 + Rix1 = Mixm (21)
El = M1(xm1=x1) (22)
y1—x1

R1 puede determinarse mediante el balance de material total. Puesto que se deben de formar dos fases
insolubles en una operacion de extraccion, el punto M: debe caer dentro de un area liquida
heterogénea, como se muestra en la Figura 20. Asi, la cantidad minima de disolvente se encuentra
ubicando M1 en D, que entonces proporcionara una cantidad infinitesimal de extracto en G; la cantidad
méaxima de disolvente se encuentra ubicando Mj en K, la cual proporciona una cantidad infinitesimal
de refinado en L. El punto L también representa el refinado con la concentracion minima posible de
C; si se requiere un valor menor, el disolvente recuperado S debera tener una concentracion mas

pequefa de C.

Extraccién en varias etapas a corriente cruzada
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En la extraccion multietapa, el refinado se pone sucesivamente en contacto con disolvente fresco;
puede hacerse continuamente o en lotes. La Figura 20; muestra el diagrama de flujo para una

extraccion en tres etapas.

Extracto
compuesto

Alimentacidn F , Refinado final

Disolvente ¢ 5y T52 TSJ

Figura 20. Balance de masa para un sistema de extraccion a corriente cruzada

Se obtiene un Unico refinado final; los extractos se pueden combinar para obtener el extracto
compuesto. Pueden utilizarse tantas etapas como se deseen. Los calculos se muestran en coordenadas

triangulares en la Figura 21.

Figura 21. Extraccién a corriente cruzada
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Todos los balances de materia para una sola etapa se aplican para la primera etapa. Las etapas
subsecuentes se trabajan en la misma forma, excepto que la “alimentacion” en cualquier etapa es el
refinado de la etapa anterior. Entonces, para cualquier etapa n, el balance de masa total y el balance
para el componente C vienen dados por:

Rn—1xn-1 + SnyS = MnxXmMn = Enyn + RnXxn (24)

Pueden utilizarse diversas cantidades de disolvente en las distintas etapas y aun diferentes
temperaturas, en cuyo caso se debe calcular cada etapa con la ayuda de un diagrama de fases a la
temperatura apropiada. Para una determinada concentracion final del refinado, se utilizara tanto menor

cantidad total de disolvente cuanto mayor sea el numero de etapas.

Extraccion en varias etapas a contracorriente continua

El diagrama de flujo para este tipo de operacion se muestra en la Figura 22. Las corrientes de extracto
y refinado fluyen de etapa en etapa a contracorriente y proporcionan dos productos finales, el refinado
Rnp, Y el extracto E1. Para cierto grado de separacion, este tipo de operacion requiere menos etapas
para una cantidad dada de disolvente, o menos disolvente para un nimero fijo de etapas que los

métodos a corriente cruzada.

Alimentacién £

Rm,, = Refinado

Xge final

£y

’Np
Extracto

5 Disolvente
final

¥s

Figura 22. Extraccion a contracorriente continua en varias etapas

El tratamiento gréafico se desarrolla en la Figura 23. El balance total de material es:

F+S=M=E1+Rny (25)
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El punto M puede ubicarse sobre la linea FS a través de un balance para la sustancia C (ecuaciones 26

y 27):

Fxr + Sys = Mxu = E1y1 + Rnpxnp (26)
— Exp+Sys
xm = @7)

bp

Ay

A

Figura 23. Extraccidn a contracorriente en varias etapas.
El balance de masa total indica que M debe caer sobre la linea RnpE1. Reordenando la ecuacion (25):
Rvp —S =F —E1=Ar (28)
Donde Ar, un punto de diferencia, es el flujo neto saliente en la Gltima etapa Rp. De acuerdo con la
ecuacion (26), las lineas extendidas E1F y SRnp deben de intersecarse en Ag, como se muestra en la

Figura 24. En algunos casos esta interseccion puede ubicarse a la derecha del triangulo. El balance de

materia para las etapas S hasta Np, es:

Rs-1+ S =Rnp + Es (29)
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Rnp —S = Rs—1— Es = Ar (30)

De tal forma que la diferencia en el flujo entre dos etapas adyacentes cualesquiera (Ar) es constante.
La linea extendida EsRs.1 debe, por lo tanto, pasar también a través de Ar (Figura 23). Entonces, la
construccion gréfica, conocida como método grafico de Hunter y Nash, para determinar el nmero de
etapas de extraccion, es como sigue [61 - 63]:

1. Dibujar los datos de equilibrio liquido-liquido en un diagrama triangular. Colocar suficientes
lineas de reparto para construir las composiciones en el equilibrio a ser determinadas para cada
etapa.

2. Marcar las composiciones de alimentacion F y de disolvente S en el diagrama. Unelas con una
linea.

3. Calcula la composicién de la mezcla M, resultante del mezclado de la alimentacion F con el
disolvente S. Marca a M sobre la linea dibujada en el paso 2.

4. Marca la composicion final del refinado como Rnp en la curva de equilibrio.

5. Dibuja una linea a partir del punto Rnp a través del punto M. Esto cortard la curva en la
composicion final del extracto, E1. Nota: Si la composicién de E; es la especificada, dibuja la
linea de E1 a través de M para encontrar Rnp.

6. Dibuja una linea de la composicion del disolvente, S a través de Rnp Y extiéndela mas alla de
Rnp.

7. Dibuja una linea de E; a través de F y extiéndela para atravesar la linea dibujada en el paso 6,
marca la interseccion como Ar.

8. Encuentra la composicion del refinado que abandona la primera etapa, R1 juzgando la linea de
reparto de E1. Dibuja una linea desde Ar a través de Ry para cortar la curva en E», el extracto
que deja la etapa 2.

9. Repite este procedimiento hasta que suficientes etapas hayan sido dibujadas para alcanzar la

composicion del refinado final deseado, Rnp.
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Al ir aumentando la cantidad de disolvente, el punto M que representa el balance global de la planta
se mueve hacia S (Figura 24), y el punto Ar se aleja hacia la izquierda. A cierta cantidad de disolvente

tal que las lineas E1F y SR, sean paralelas, el punto Ar estara a una distancia infinita.
2.5.3 Balance de masa para extractores diferenciales
Puesto que es diferencial el cambio de concentracion con la altura de cualquiera de los liquidos al

pasar a través del extractor, esta vez la altura de la torre se expresa no en funcién de las etapas o pasos,

sino en funcion de las unidades de transferencia.

REFINADO £
&, mali{tiempo)(4rea) 1t
Xy fraccién mol ~ !
de soluto

N

M

/?z EXTRACTO
£, moll{tiempol{area)
23 fraccion mol
de soluto

Figura 24. Extractor de contacto continuo.

Considérese el extractor de contacto continuo de la Figura 24. Aungue se muestra que el refinado
fluye hacia abajo, como si fuese la fase mas densa, se entiende que en algunos casos la fase rica en
disolvente, o extracto, sera la mas densa y entrara en la parte superior. En cualquier caso, el subindice
1 siempre representara a continuacion el final de la torre por donde entra el refinado y sale el extracto;
el subindice 2 indicara en donde entra el extracto y sale el refinado. En este momento no importa qué

fase esta dispersa y cudl es continua. Si el extracto se alimenta lateralmente, la Figura 30 vy las
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relaciones que siguen se aplican por separado a cada seccién arriba y abajo de la entrada de la
alimentacion. Durante todo este analisis, a menos que se especifique lo contrario, x y y se referiran a
las concentraciones del soluto expresadas como fracciones mol en el refinado y el extracto,
respectivamente; flujos del refinado R y del extracto E se expresaran como Ib mol/(tiempo) (area de
la seccion transversal de la torre). Excepto en casos especiales, la transferencia de soluto produce el
cambio de la solubilidad mutua de los liquidos en contacto, de forma que en general todos los
componentes de los sistemas se transfieren de una fase a otra. Los coeficientes de transferencia de
masa del tipo F son capaces de resolver este problema, pero en realidad los conocimientos sobre las
rapideces de transferencia de masa en los extractores son tan limitados que de ordinario puede
considerarse solamente la transferencia de un Unico soluto. Por lo tanto, este analisis se concreta a los
casos en que los liquidos son insolubles, en que sélo se transfiere soluto y la solubilidad mutua no
cambia. Sin embargo, en la préctica las expresiones desarrolladas son tiles para todos los casos.
Entonces, se tiene que son aplicables las ecuaciones de disefio para la absorcién de gases. Por lo tanto,
para el refinado (que corresponde al gas en la absorcion de gases), tenemos las ecuaciones 31 a 33 [61
- 63]:

tR x2 (1—%)(x—xi) tR'"tR
R R
Hpp = ——=—""—— (32)

- Fra - kra(1—x);m

N = x1 (1=xXudx _ x1 dx 1 x—x2 (33)
R J =, —=tsln
t x2 (1—x) (x—xi) x2 (x—xi) 2 x—x1

Donde x: es la concentracion del soluto en la interfase, a es la superficie interfacial especifica para
la absorcidn-desercion en unidades de area/volumen, Fr y kr son los coeficientes de transferencia
de masa para la fase refinado; H:r es la altura de la unidad de transferencia del refinado, N:r es el

namero de unidades de transferencia del refinado y (1 — x)im es la media logaritmicade (1 — x) y

(1 — x:). Para el extracto las expresiones correspondientes son:

Z = HtoeNtoE (34)
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E E
Fora Kra(1—y)«m

Hiop = (35)

N yi (A=ylemdy _ y1 dy 1 1-y3 (36)

tOE fyz A==y fyz y*—y + ki 1-y2

Donde y* es la concentracion en equilibrio con x. En realidad, se sabe tan poco acerca de los
coeficientes de transferencia de masa que las expresiones anteriores son de poca utilidad. Por razones
practicas, aunque no son estrictamente aplicables a menos que la pendiente de la curva en el equilibrio
sea constante, generalmente es necesario trabajar con coeficientes globales y unidades de transferencia
globales, en general se pueden tomar expresiones homologas a las aplicables en absorcion de gases.

2.6 Procesos de produccion de biodiesel
En cuanto a tecnologias aplicadas, CROWN IRON WORKS COMPANY tiene implementado un

proceso que consiste en dos etapas en serie de transesterificacion, posteriormente el biodiesel es

purificado mediante lavado, finalmente se somete a secado Y filtrado (Figura 25) [14].
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Figura 25. Proceso de produccion de biodiesel de Crown Iron Company

Dado que la infraestructura para una nueva tecnologia resulta muy costosa, hoy en dia también estan
en pie procesos orientados al uso de instalaciones para refinacion de petréleo de previa existencia por
ejemplo el proceso UOP de Eni Ecofining TM y el proceso NEXBTL de Petrolera Neste. En estos
procesos, mediante transformaciones cataliticas de hidrodeoxigenacion, descarboxilacion e
hidroisomerizacion los triglicéridos son convertidos a una mezcla de isoparafinas con caracteristicas

semejantes a las del diésel de petrdleo (green diesel) [13,15, 64 - 66], Figura 26.
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2.7  Parametros fisicoquimicos para el disefio de procesos de produccion de biodiesel

Para el desarrollo de tecnologias de produccién de biodiesel, es necesario conocer las propiedades
termodindmicas de los compuestos involucrados. Estas propiedades se estiman por métodos
experimentales; sin embargo, no siempre es posible tener disponibles los datos precisos del sistema
en cuestion. Por otra parte, la experimentacion implica tiempo y costo, por lo que es necesario recurrir
a métodos predictivos que permiten estimar dichas propiedades con cierta aproximacion. Al elegir un
método predictivo se toma en cuenta el costo, rapidez, eficacia y exactitud al evaluar las propiedades
de componentes puros y mezclas. La mayoria de los métodos reportados para la estimacion de
propiedades se basan en la contribucién de grupos, en ellos se intenta determinar la conducta de una
molécula o una mezcla, a condiciones especificas a partir de fragmentos de su estructura molecular.
Los métodos méas conocidos son: (a) Joback y Reid (JR) [67], donde la propiedad de un compuesto es
estimada como la suma de la contribucion de grupos simples de primer orden que ocurren en la
estructura molecular. Este método provee una rapida estimacion, sin embargo, la estructura molecular
es sobre-simplificada evitando la distincion de isomeros; (b) Constantinou y Gani (CG) [67], el cual
desarrolla la estimacion a dos niveles: el nivel basico usa la contribucion de grupos de primer orden,
mientras el segundo nivel usa una serie de grupos de segundo orden teniendo a los grupos de primer

orden como bloques de construccidn, lo que hace posible la distincion de isomeros; y (c) Marrero y

31



Gani (MG) [67], cuyo método incluye tres niveles. El tercer nivel provee méas informacion estructural
acerca de fragmentos moleculares, lo que permite la estimacién de compuestos complejos

heterociclicos y de cadena larga.

2.8 La Teoria de los Funcionales de la Densidad

Existe otro nivel de prediccion de propiedades termodindmicas que se basa en la estructura electronica
de las moléculas denominado Teoria de los Funcionales de la Densidad (DFT), que es un
procedimiento variacional alternativo a la solucion de la ecuacion de Schrddinger, donde
el funcional de la energia electronica es minimizado con respecto a la densidad electronica. El
funcional contempla a la energia cinética de los electrones no interaccionantes, la interaccion nucleo-
electron, la energia de repulsion electron-electron, una correccion a la energia cinética derivada de la
naturaleza interaccionante de los electrones y todas las correcciones no cléasicas para la energia de

repulsion electron-electrén [68].

Elp(M)] = Tulp()] + Vae[p(r)] + Vee[p(r)] + AT[p(r)] + AVee[p(r)] @37)

La aproximacion de Born-Oppenheimer permite considerar que la velocidad de los electrones es
mucho mayor que la de los nicleos y permite sustituir los Gltimos dos términos de la ecuacién 37 por
el término Exc conocido como energia de intercambio y correlacion. Término que constituye un ajuste
semi empirico para distintos sistemas moleculares y que permite la generacion de diferentes
funcionales con diferentes grados de aproximacion. Este enfoque aun no ha sido estudiado
ampliamente para la prediccién propiedades termodinamicas y parametros fisicoquimicos necesarios

para el disefio de los equipos de produccion de biodiesel y glicerol en la literatura internacional.

Mediante la DFT es posible estimar la energia de activacion de una reaccion, necesaria para el disefio
de un reactor. Para ello se optimizan las estructuras de los compuestos utilizados en fase gas.
Posteriormente se calcula la energia de solvatacion de los compuestos en el disolvente empleado para
la reaccion. En este procedimiento, la superficie de los solutos se divide en pequefios segmentos y se
escanea la carga correspondiente a estos segmentos en el disolvente, que se coloca como un continuo

dieléctrico. Posteriormente se simula la reaccion quimica y se mide la energia del sistema en funcion
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de la distancia hasta formar el intermediario de la reaccion. Se analiza la energia de todos los posibles
intermediarios y el punto de energia mas alto representa al estado de transicion que corresponde a la

energia de activacion de la reaccion global [69 - 72].

La Teoria de los Funcionales de la Densidad (DFT) junto con el modelo de solvatacion implicita de
Cosmothermx constituyen una poderosa herramienta para la estimacion de otros parametros
fisicoquimicos, tales como: energias libres de Gibbs, potenciales quimicos, coeficientes de actividad
equilibrios liquido-liquido y liquido-vapor. Parametros necesarios para el disefio de los procesos de
separacion subsecuentes a la reaccion. Esto implica, ademéas de la optimizacion de la estructura
molecular de cada compuesto y calculos de energia de solvatacion por DFT, del almacenamiento de
los datos de las optimizaciones en un archivo llamado "archivo Cosmo". Este archivo contiene
también el area de superficie del compuesto, inducida por su polarizacion en el disolvente. Entonces,
Cosmothermx asigna cargas electrostaticas a la molécula y es tratada como un conductor eléctrico,
cuyas interacciones por contacto con otros conductores optimizados pueden ser conocidas, por lo que
cualquier mezcla puede investigarse sin ningun célculo quimico cuantico adicional permitiendo

estimar las propiedades mencionadas [26, 73 - 76].

3 Hipotesis

3.1  Propuesta del presente trabajo

La hipotesis planteada al inicio de la presente investigacion, es que era posible optimizar el proceso
de produccion de biodiesel a partir del aceite de ricino por catalisis alcalina homogénea, mediante la
integracién de un OFR como equipo de reaccion y la integracién de un extractor liquido-liquido como

equipo de purificacion para la glicerina cruda.

4 Objetivos
4.1  Objetivo general
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El presente trabajo se propuso mejorar el proceso de produccion de biodiesel por catélisis alcalina
homogénea del aceite de ricino a biodiesel mediante la implementacion de un OFR como equipo de

reaccion y la integracion de un extractor liquido-liquido para purificacion del glicerol producido.

4.2  Objetivos particulares

1. El primer objetivo al inicio de la investigacion fue analizar la viabilidad de uso del aceite de
ricino para la optimizacion de la produccién de biodiesel propuesta.

2. Como segundo objetivo se propuso determinar el equilibrio de fases glicerol-ricinoleato de
metilo-acetona de forma tedrica y experimental

3. El altimo objetivo fue, con base en los resultados del primer y segundo objetivo, disefiar el

reactor y la torre de extraccion liquido-liquido propuestos.

5 Metodologia

5.1  Transesterificacion alcalina homogénea del aceite de ricino a biodiesel

Para la realizacion del presente estudio se utilizaron las siguientes sustancias, materiales y equipos en

los procedimientos que a continuacion se detallan:

Sustancias. Metanol, acetona, hexano y cloroformo se adquirieron de Chemicals Guilps S.A. de C.V.,
todos de grado industrial (99.9% de pureza), el aceite de ricino se comprd de Aromas Sabores y
Colores S.A. de C.V. (88% de acido ricinoleico), carbon activado en polvo (malla-100) se adquiri6 de
Sigma-Aldrich, sulfato de sodio anhidro, grado técnico, se adquirié de Alpha Reactivos, hidroxido de
sodio de Fermont (98,9% de pureza), glicerol estandar se adquirié de Sigma-Aldrich (99.5 +% de
grado espectrofotométrico), tanto agua-d (99.9% de pureza) como cloroformo-d (99.8% de pureza) se
adquirieron de Sigma-Aldrich y HCI concentrado se comprd de Meyer (37% de pureza). Todos los
materiales se usaron sin purificacion adicional, excepto el metanol, que se destilé antes de usarse para

las reacciones.
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Materiales. Dos parrillas eléctricas Cimarec, matraz de bola (125 mL), 1 embudo de separacion, 1
condensador de reflujo nev3 con rotavapor R-3, 4 agitadores magnéticos y 5 tubos de *H-RMN-, 14
viales Fisher de 15 ml, papel filtro de fibra de vidrio, Kitasato con filtro de porcelana y bomba de
vacio buchi V-700 1,8 m*/h < 10 mbares

Equipos. Espectrometro de resonancia magnética nuclear BRUKER de 500 MHz, espectrometro de
masas JEOL JMS AX505HA y espectrometro UV-Vis Cary-5000.

La metandlisis del aceite de ricino se realizd conforme lo marca un estudio previo [36]. Para la
reaccion se utilizé una relacion molar 1/6/0.2 de aceite de ricino, metanol e hidroxido de sodio;
respectivamente. La reaccion se llevo a cabo durante 1 hora a 59 °C y 700 rpm. En cuanto al
procedimiento, el NaOH fue pre mezclado con el metanol para formar metéxido de sodio;
posteriormente, se agregd el aceite y la mezcla se calent6 hasta fijar el sistema a la temperatura
deseada. Acto seguido se encendié el agitado tomando este punto como el inicio de la reaccién, la
reaccion finalmente se neutraliz6 con acido clorhidrico concentrado, en este paso se conservo el
agitado durante 15 min a 700 rpm y finalmente los productos de la reaccion se colocaron en un embudo

de separacidén para su decantacion.

5.1.1 Determinacion del estado de transicion de la transesterificacion del aceite de

ricino a biodiesel

Primero se generaron los conférmeros de la triacetina y del acetato de metilo con una busqueda
conformacional, usando MMFF implementado en MOE [77, 78]. Posteriormente se selecciond a los
conférmeros, de acuerdo a su distribucion de Boltzmann [79], para representar al triglicérido de acido
ricinoleico. Posteriormente se simulé el ataque nucleofilico de la triacetina, de la reaccion de
transesterificacion, utilizando al grupo metéxido como grupo entrante. La energia en TS fue evaluada
con base en la distancia entre los reactivos hasta formar el intermediario activo. Para considerar el
efecto del disolvente, se simuld también el ataque nucleofilico a la molécula de acetato de metilo,

agregando de forma gradual moléculas de metanol implicitas al medio de reaccién, para determinar
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el cambio de energia en TS. También, los estados de transicion fueron optimizados. Para este estudio
se utilizo la DFT a un nivel de calculo M06 con 6-311+G(d,p) mediante Gaussian 09 [69 - 72].

5.2  Procedimiento de purificacion de productos de reaccion

El acido clorhidrico utilizado para el neutralizado de la reaccion indujo la separacion de los productos
en dos fases. Una fase ligera, rica en biodiesel y una fase pesada, rica en glicerol. El procedimiento
para refinar el biodiesel es bien conocido y se encuentra reportado en la literatura [36, 55] por lo que
en el presente apartado se describe inicamente el proceso de purificacion realizado para la fase pesada.

La glicerina cruda separada mediante el embudo de separacion, fue filtrada y colocada en el rotavapor,
operando con vacio 15 min a 65 °C para retirar el metanol residual. A la glicerina, libre de alcohol se
le agregd 200% en volumen de acetona y se lavo durante 15 minutos a 700 rpm [80]. Posteriormente,
la mezcla se dejé a decantar durante 7 hr y se separé la fase pesada que corresponde al glicerol. El
glicerol obtenido fue filtrado para retirar la sal precipitada. Este proceso se repitid 5 veces para retirar
el mayor contenido de sal posible. Después de los lavados, la acetona fue retirada con el rota vapor a

55 °C operando con vacio durante 15 min.
Para la decoloracion del glicerol, en el presente trabajo se utilizaron relaciones que van desde el 20%

hasta el 60% en peso de carbdn activado. Para realizar la adsorcion también se evaluaron dos sistemas,

uno utilizando el Kitasato y otro utilizando un tubo de 5 mm de diametro interno (Figura 27).
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Figura 27. Decoloracion de glicerol en sistema de columna a vacio.

Para el proceso final de secado del glicerol se realizaron varias pruebas. En la primera se utiliz6 el
rota vapor trabajando a sus maximas condiciones de operacién (95 °C, rotacién nivel 10 y vacio)
durante una hora. En una segunda prueba se fabricd un secador rotatorio (Figura 28), se utilizé malla
molecular, hidroxido de sodio y sulfato de sodio como desecantes en una trampa de vapor que formo
un sistema cerrado con la bomba de vacio. La bomba de vacio oper6 durante 1 hora, suministrando
1.8 m3/h de aire, que fue calentado en el medio circundante de la muestra a 70 °C. En una tercera
prueba se utiliz6 20% en peso de alumbre para cristalizar el agua residual. Finalmente, en otra prueba,
a las muestras ya secadas con el rota vapor se les agreg6 20% en peso de sulfato de sodio, se filtraron
y se conservaron dentro de una estufa con aire caliente a 100 °C durante 2 dias. El analisis de las
muestras purificadas se realizé mediante *H-RMN, UV-vis y EM. Para medir el contenido de éster en
el glicerol se utilizé agua-d como disolvente (534 mM). Para la decoloracién de la muestra y medicion
en el equipo de UV-vis se empled etanol como blanco, en una relacion en volumen glicerol/etanol 1/2.
Para el analisis de la muestra por EM se utilizé la técnica de impacto electrénico.
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Figura 28. Secador rotatorio de glicerol.

5.2.1 Determinacion del equilibrio de fases glicerol-acetona-biodiesel

Para esta etapa, se prepararon mezclas con el glicerol purificado, acetona y biodiesel de acuerdo al
disefio de experimentos de la Tabla 3. Las mezclas se agitaron a 700 rpm durante 15 min.
Posteriormente las mezclas se dejaron decantar durante 24 h. en jeringas de plastico hasta que la
separacion de fases fue completa. Todas las mezclas presentaron separacion en dos fases, excepto la
mezcla 5, la cual permanecié como monofésica. Posteriormente, muestras de 0.03 g fueron tomadas
de cada fase para su andlisis por *H-RMN utilizando agua-d como disolvente para la fase pesada y
cloroformo-d para la fase ligera. Las mezclas de la Tabla 3 se realizaron a8, 17 y 26 °C y se realizaron
tres réplicas de cada temperatura. El promedio de las mediciones fue utilizado para calcular las

fracciones en mol de los componentes en cada fase.
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Tabla 3. Pesos en gramos de biodiesel, acetona y glicerol.

Mezcla Biodiesel = Acetona Glicerol

1 1 1 1
2 0.5 1 0.5
3 1 0.5 0.5
4 0.5 0.5 1
5 1 1 0
6 0 1 1
7 1 0 1

5.2.2 Determinacion teorica del equilibrio de fases glicerol-acetona-biodiesel

Esta metodologia consistié de varios pasos. Como primer paso se generaron los conférmeros
correspondientes al ricinoleato de metilo con una bdsqueda conformacional, usando MMFF
implementado en MOE [77, 78]. Posteriormente se selecciono a los conférmeros mas representativos
y se les relajo con DFT a un nivel de calculo BP86/TZVP y el modelo de solvatacion implicita de
COSMO-RS (Figura 29) [73 - 76]. En este modelo, se genera una distribucion de cargas en el
ricinoleato de metilo que lo polariza y se coloca en un continuo dieléctrico adyacente que simula al
disolvente. De este proceso, se obtiene una distribucion de cargas en la superficie del disolvente,
correspondiente a las cargas del soluto. Esta distribucion de cargas, junto con el area de la superficie
y el volumen de la cavidad formada por el soluto son almacenadas en un archivo llamado cosmo. La
informacion almacenada en el archivo cosmo es usada para determinar los coeficientes de actividad
del soluto y el disolvente con el programa Cosmothermx. Una vez que el archivo para algin

componente en particular esta listo, cualquier mezcla de componentes puede ser investigada.
Adicionalmente, para cuantificar el efecto de las diferentes conformaciones moleculares del soluto,

este estudio también incluye la correspondiente distribucion de Boltzmann para el ricinoleato de

metilo, de acuerdo a la ecuacion 38 [79].
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Figura 29. Modelo de solvatacion implicita de COSMO-RS.
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Donde T es la temperatura, k es la contante de Boltzmann, E; es la energia libre de Gibbs relativa del

conférmero “i” en el disolvente y P es la probabilidad del conférmero.

Finalmente, se calcularon los coeficientes de actividad de la acetona en diversos disolventes para el
lavado de glicerol, esto con el fin de clarificar las ventajas ofrecidas por el sistema de lavado reportado

en este trabajo respecto a otros reportados en la literatura [56 - 59].

5.3  Disefio del sistema de reaccion
Con base en las condiciones de operacion de la cinética y la velocidad de produccion reportada en un
estudio previo [36] se evalud el balance de masa en el reactor y los nimeros adimensionales Reo, Ren,
Rej y St. Las ecuaciones de disefio de los equipos se tomaron de la literatura de acuerdo a lo detallado
en el apartado 2.2. El dimensionamiento del OFR se realizo con base en la semejanza estructural y de
flujo con las ecuaciones de disefio de un PFR [34, 35]. Los datos obtenidos para el disefio del reactor

fueron comprobados en el simulador de procesos comercial ASPEN HYSYS V.11®). Para modelar al
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aceite y al éster, se cred un grupo hipotético, cuyas propiedades termodinamicas fueron ya estimadas

por el método de contribucion de grupo de Marrero y Gani en la literatura [67].

5.4 Disefio del sistema de extraccion

Para el caso de disefio del extractor liquido-liquido, se realizé la regresion de los datos de ELL,
obtenidos durante el desarrollo del objetivo 2, para obtener los parametros de interaccion binaria
caracteristicos del equilibrio de fases. Para esta tarea se utilizd el paquete de estimacion de
propiedades del simulador de procesos comercial ASPEN PLUS y el modelo de actividad NRTL [81].
Los datos de ELL se graficaron en un diagrama ternario y el nimero de etapas de extraccion fue
determinado por el método grafico de Hunter y Nash, descrito en el apartado 2.5.2 [60 - 63]. Con base
en la produccién requerida reportada para un estudio previo [36], se determind el balance de masa, la
capacidad de procesamiento requerida por el extractor y su dimensionamiento.

6 Resultadosy discusion

6.1 Reaccion de transesterificacion del aceite de ricino a biodiesel

La reaccion de transesterificacion de aceite de ricino a biodiesel se realizd 20 veces, por lotes de 50
gramos de aceite, por cada lote se obtuvo un promedio de 7 gramos de glicerina cruda. Para la
purificacion de la glicerina cruda se almacenaron 5 lotes continuos, que correspondieron a un intervalo
de producto de entre 25 y 30 gramos de glicerina cruda, la variacion en el peso se debio a la perdida
de metanol por los dias de acumulacion de los 5 lotes. Las condiciones de reaccién fueron descritas
en el apartado 5.1. Para obtener la maxima pureza de biodiesel para el posterior estudio de ELL, a un
solo lote, se le aplico un segundo paso de reaccién-purificacion tal como se describe en un trabajo
previo [36]. De larevision en la literatura, se determiné que el aceite de ricino fue la eleccidén adecuada
para los objetivos planteados en el presente proyecto. De las altas velocidades de reaccién alcanzadas
en los procesos de produccion de biodiesel, se concluyd que podria ser disefiado un sistema de
reaccion con gran capacidad de conversion (90%), que empleara poco tiempo de residencia (13 min)
en un volumen de reactor minimo. La baja energia de activacién y la baja temperatura de reaccién

brindaron posibilidad de realizar el proceso a una temperatura ambiente (26 °C), a nivel local, lo que
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hizo mas atractiva la eleccion del insumo, debido a la simplificacion del disefio del reactor, por no
tener la necesidad de proveer una chaqueta de enfriamiento-calentamiento. La alta solubilidad del
aceite en metanol, indicd que era posible obtener condiciones de mezclado optimas mediante un OFR.
Finalmente, la composicién caracteristica del aceite de ricino, que consta en su mayoria por &cido
ricinoleico (90%) propiciaron el uso de métodos de estructura electrénica, como la DFT y el método
de solvatacion implicita de COSMO-RS. La composicion del aceite facilito el uso de pocos

componentes para las simulaciones [5, 26, 29, 36, 74, 75].

6.1.1 Estado de transicion de la reaccion de transesterificacion del aceite de ricino a

biodiesel

Para modelar a la molécula de triricinoleina se utilizo triacetina (Figura 30), porque de acuerdo a la
literatura el aumento en la longitud de cadena no genera cambios significativos en el estado de

transicion [69].

Figura 30. Ataque nucleofilico de la triacetina.
La altura de barrera energética obtenida (Tabla 4) para el TS correspondiente al ataque nucleofilico

de la triacetina por parte del grupo metoxido corresponde a 4.4 Kcal/mol (18409 kJ/mol) a una

distancia de 1.34 angstroms.
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Tabla 4. Altura de barrera energética para el ataque nucleofilico de la triacetina

Distancia (angstroms) | Energia (Kcal/mol)
15 0.125
1.46 0.209
1.42 0.822
1.38 2.146
1.34 4.400
1.3 0.000

Los valores para la energia de solvatacion y energia electrénica a distintos niveles de calculo se
presentan en la Tabla 5 junto con su correspondiente distribucion de Boltzmann. Los resultados
muestran que las energias electronicas obtenidas con los funcionales M06 y PBE son consistentes y
que los conférmeros 2 y 5 tienen la mayor contribucion en las propiedades fisicoquimicas de la

triacetina.

Tabla 5. Distribucion de Boltzmann para los conformeros de la triacetina

Ei (Kcal) Pci (%)
Funcional PBE | B3LYP | M06 | PBE | B3LYP | M06
Conférmero1 | 1.78 | 1.93 16.43 | 14.00

Conférmero 2 | 1.78 | 1.93 1.16 | 16.43 | 14.00 | 40.19
Confoérmero 3 | 2.81 | 2.97 256 | 290 | 243 3.79
Conférmero 4 | 2.81 | 2.97 260 | 290 | 243 3.52
Conférmero 5 | 1.00 | 1.00 1.00 | 61.33 | 67.15 52.51

Aunque el valor obtenido para la energia en el estado de transicion del ataque nucleofilico de la
triacetina de 18409 J/mol se encuentra dentro del orden de magnitud para la energia de activacion de
diversos aceites; la energia de activacion para el aceite de jatropha curcas es de 20116 J/mol y para
el aceite linaza es de 26652 J/mol [82], una caracteristica especial de la triricinoleina es que contiene
un grupo hidroxilo en el carbono 9 de su cadena alquilica (Figura 31), esta caracteristica le brinda la
capacidad de generar puentes de hidrogeno o momentos dipolares que alteran su estado de transicion.
El valor reportado para la energia de activacion del aceite de ricino es de 304 J/mol, este valor es
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alrededor de 66 veces inferior que el reportado para otros aceites [83], no obstante, no se ha reportado

una explicacién basada en métodos de estructura electronica de este hecho.
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Figura 31. Estructura molecular de la triricinoleina.

Al modelar a la molécula de triricinoleina mediante la molécula de acetato de metilo en un medio de
solvatacion implicita se encontrd que la barrera energética en el TS (1.07 kcal a 2.16 angstroms) del
ataque nucleofilico se incrementa en proporcion directa al nimero de moléculas de metanol presentes
en el medio de reaccion (Figura 32), es decir, conforme existe mayor cantidad de alcohol en el medio
circundante, la energia necesaria para el ataque nucleofilico por parte del grupo metoxi se incrementa.
Una conclusién que se puede deducir de este hecho es que la energia de activacién tan baja del aceite
de ricino se debe a la formacion de puentes de hidrégeno entre el grupo hidroxilo de la cadena
alquilica del triglicérido y el grupo carbonilo de su cadena gliceridica (Figura 31), lo que genera un

impedimento estérico que inhibe la presencia de metanol en el estado de transicion.
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Figura 32. Estado de transicion del acetato de metilo, solvatacion implicita.

6.2  Caracterizacion de la glicerina cruda obtenida

La glicerina cruda obtenida después de la reaccion es un liquido naranja oscuro y viscoso. La Figura
33a muestra una comparacion entre los espectros UV-Vis para el biodiesel, la glicerina cruda y la
glicerina comercial. La Figura 33a muestra que la glicerina cruda exhibe transiciones n — ¢*, n1 —
o*,n2 — o*, nl — 7* y n2 — 7* debido al agua residual, metanol, acidos grasos libres y éster en la
muestra. Como resultado hay una alta absorbancia para la glicerina cruda en la region visible (Figura
33b), comparada a la glicerina comercial, esto es debido a su color. Debido a la ligera diferencia entre
las absorbancias de la glicerina comercial y la glicerina cruda a bajas concentraciones (0.03 g/ml) en
la region visible, fue necesario elevar la concentracion de la muestra usada para la medicion a 0.3 g/ml
para propositos de colorimetria. Por esta razén, la Figura 33a muestra absorbancias fuera de la ley de
Beer-Lambert [84].
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Figura 33. UV-Vis del biodiesel, glicerina cruda y glicerina comercial a) region UV b) region

visible

El espectro de masas para la glicerina cruda (Figura 34) muestra una relacion masa/carga (m/z) igual
a 93 correspondiente al ion molecular del glicerol. Las relaciones m/z 15, 31, 43, 61 y 75 corresponden
a su patron preferencial de fragmentacion debido a la ionizacion del electron (IE). Las relaciones por
arriba de 93 indican la presencia de iones contaminantes producidos por hidrocarburos méas pesados
que el glicerol como ésteres residuales, glicéridos o jabones. La relacion m/z de 28 pertenece a
nitrégeno en el equipo. La relacién m/z de 18 pertenece a agua, principalmente proveniente de la

neutralizacién del catalizador de la reaccién.
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Figura 34. EM de la glicerina cruda
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El contenido de agua en la muestra puede ser estimado mediante la comparacién de la intensidad de
las relaciones m/z 61 y 18, que corresponden a las lineas base de los patrones de fragmentacion del
glicerol y agua, respectivamente (Figura 34 y Figura 35). Asi, por cada 100 moléculas de glicerol,
existen 58 de agua [85].
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Figura 35. Espectro de masas del agua.

La Figura 36 muestra el espectro de *H-RMN de la glicerina cruda obtenido. Se determind que la sefial
en 3.6 ppm corresponde al proton metino del glicerol y su cuantificacion por cada molécula
corresponde un valor de uno (Figura 37c). Las sefiales en el intervalo de desplazamiento quimico de
1.8 a 2.2 ppm corresponden a los protones del éster etiquetados como 5,7 y 10 tanto de la Figura 37a
como de la Figura 37b, su cuantificacion total por cada molécula de biodiesel corresponde a un valor
de 6. La sefial en 3.2 ppm en la Figura 36 indica la presencia de metanol, que debe poseer un valor de
3 por cada molécula de alcohol presente en la mezcla. De acuerdo con la Figura 37a, la ausencia de la
sefial de protones gliceridicos en 4.2 ppm indica la ausencia de aceite (tri, di 0 mono glicéridos) en la

glicerina cruda [36].
La relacion entre la integracion de las sefiales de la Figura 36 y el valor de sus protones P; indica que

por cada mol de glicerol existen 0.04 moles de metanol (0.12/3) y 0.083 moles de éster (suma de 0.15,

0.18 y 0.17 entre 6). El resultado de las réplicas de las integraciones se presenta en la Tabla 6.
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Figura 36. Espectro de *H-RMN de la glicerina cruda.
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Figura 37. Espectro de *H-RMN del a) aceite de ricino, b) biodiesel y c) glicerol.
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Tabla 6. Réplicas de medicion de la glicerina cruda por *H-RMN
GLICEROL METANOL

1 0.12
1 0.13
1 0.13
Promedio 1 0.12
Moléculas 1 0.04

Mediante los espectros de *H-RMN no es posible medir el contenido de agua en las muestras debido
a la interaccion con el agua-d usada como disolvente. La Tabla 7 resume la composicion obtenida
tanto por MS como por *H-RMN para la glicerina cruda. El contenido de cloruro de sodio, que no es

detectable por MS o por *H-RMN se calculé con base al contenido de agua y la méaxima solubilidad

de sal en la misma, que es de 0.36 g/ml [10].

0.15
0.14
0.13
0.14

0.18
0.18
0.18
0.18

0.17
0.18
0.18
0.17

BIODIESEL
0.5
0.5
0.49
0.49
0.08

Tabla 7. Resumen de la composicion de la glicerina cruda

Glicerol
Ester
Agua

Metanol

Cloruro de sodio

6.3  Caracterizacion de la glicerina purificada

La Figura 38 muestra los espectros de UV-Vis para la muestra mejor purificada de glicerina cruda y
la glicerina comercial. Es notable que, aunque una decoloracion aun superior que la de la glicerina
comercial ha sido lograda (Figura 38b), la absorbancia de la transicion n—¢* se encuentra aln en un
valor muy alto (Figure 38a). Este efecto se atribuye a trazas de agua en equilibrio con sal no
precipitada. En efecto durante la preparacion de la muestra para medicion se presenta precipitacion de

sal, la cual se encuentra en equilibrio con el agua dentro de la muestra y con la humedad del medio

1.00
0.08
0.58
0.04
0.16
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%
66.69
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7.56
0.93
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circundante, esto debido a la higroscopicidad del glicerol. Por lo que se concluye que es necesario

mejorar la técnica de secado y almacenado.

Por otra parte, en la Figura 38b se demuestra que la remocién de color es una funcién tanto del
porcentaje en peso de carbon empleado para la decoloracion, el procedimiento y el sistema fisico
utilizado. En estos experimentos se utilizé un Kitasato y metanol como disolvente para disminuir la
viscosidad de la glicerina durante la etapa de adsorcion, el disolvente disminuye la caida de presion
durante el filtrado para remocién del carbén, pero como puede notarse, también disminuye la
eficiencia de la decoloracion, ya que al realizar el experimento sin diluir al glicerol en metanol;
empleando solo 20% en peso de carbon activado, la decoloracion lograda es semejante a la producida
por emplear 60% en peso de carbdn activado. Lo que significa que el metanol funciona como eluyente
de los pigmentos. Por lo tanto, se propuso realizar la adsorcion sin disolventes en una columna
formada por carbon activado, esto para incrementar el tiempo de residencia y las etapas teoricas de
adsorcion respecto al uso del Kitasato, la Figura 38b demuestra que con esto se mejora la eficiencia

de la decoloracién.

A a) A b)
25 .kb 04
T == 20% (con disolvente)
2 < . 03
=== 60% (con disolvente)
15 m 20% (sin disolvente) 02
=== Glicerina comercial 0.1 ;
1 20% (Sistema de columna sin disolvente) 0
05 380 480 580 680 A (nm)
. /N
190 210 230 250 270 290 310 330 350 A (nm)

Figura 38. Glicerol purificado a) region UV, b) region visible

La Figura 39 muestra el espectro de masas del glicerol purificado. No existe relacion m/z por arriba
de 93, lo que indica que los restos de éster fueron totalmente removidos. La relacion m/z de 18 indica
que el agua no fue completamente removida. El agua es muy dificil de remover de la muestra, esto es

porgue su presion de vapor disminuye hasta hacerse muy baja conforme la composicion de la mezcla
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se aproxima al glicerol puro [86, 87]. De acuerdo a la intensidad de los picos base del agua y del

glicerol, por cada 100 moléculas de glicerol, aun permanecen 14 moléculas de agua.
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Figura 39. Espectro de masas del glicerol purificado.

La Figura 40 muestra el espectro de *H-RMN para el glicerol purificado. Las sefiales localizadas en
2.05 y 3.2 ppm pertenecen a impurezas presentes en el agua-d (4.7 ppm) utilizada para preparar las
muestras. Tanto los estudios de MS y de *H-RMN indican que el glicerol purificado no contiene restos
de éster por lo que se asegura que el lavado del glicerol con acetona al 200% en volumen es capaz de
remover el 100% de biodiesel residual. Como resultado del anélisis de los espectros, la composicion
del glicerol obtenido fue de 97.33% de glicerol y 2.66 % de agua. Este porcentaje 6ptimo de agua, se
obtuvo sélo hasta que el glicerol fue sometido a dos pasos de secado, secado en el rotavapor y secado
con 20% en peso de sulfato de sodio. Este procedimiento fue complementado con su almacenamiento
en una estufa a 100 °C durante dos dias, el aire caliente del medio circundante disminuy6 la humedad
relativa del glicerol a un valor minimo. La propuesta del secador rotatorio no funciond, el contenido
de agua ascendio a 27%, la falla del sistema se demuestra en la acumulacion de agua en exceso en el
filtro de humedad, debida a la falta de aislamiento, los ciclos de compresidn-expansion de aire y la
incorporacion de aire adicional del medio circundante generaron la condensacion de una masa de agua

en la trampa de vapor, que incluso excedié el contenido de la muestra. El secado con 20% en peso de
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alumbre tampoco proporciono buenos resultados, ya que el porcentaje final de agua fue del 29%. Con

el uso exclusivo del rotavapor el porcentaje final de agua en la muestra fue del 19%.

LI L L L L L I B B B L B e T

5.0 4.5 4.0 3.5 3.0 25 2.0 1.5 1.0 0.5 ppm

Figura 40. Espectro de *H-RMN del glicerol purificado.

El porcentaje de ceniza no es detectable por *H-RMN o MS. No obstante, de acuerdo a la maxima
solubilidad del cloruro de sodio en agua (0.36 g/cm?®) por cada 97.33 gramos de glicerol y 2.66 gramos
de agua, la muestra no puede contener méas de 0.95 gramos de cloruro de sodio. Por lo tanto, la
composicion de la glicerina purificada es de 96.42% de glicerol, 2.63% de agua y 0.95% de cloruro
de sodio. El objetivo de la purificacidn en esta parte del estudio fue limitar el equilibrio de fases a un
sistema bifasico. Si esta purificacién no se llevara a cabo, el sistema se volveria en un sistema
multicomponente con cuatro fases: la fase vapor compuesta primordialmente por acetona, las dos fases
liquidas y una fase sélida, compuesta por el cloruro de sodio precipitado. Como se menciond en la
metodologia, el lavado con acetona induce la precipitacion del contenido de cloruro de sodio (Figura
41). El estudio de un sistema con estas caracteristicas esta fuera del alcance del presente trabajo. La
pureza de los componentes utilizados en el presente estudio de equilibrio de fases asegura que el
comportamiento de las fases refleje estrictamente al sistema acetona-glicerol-biodiesel. Es necesario
aclarar que antes de realizar el lavado con acetona, es necesario remover del glicerol la mayor cantidad
posible de metanol y agua debido a que estos componentes funcionan como tensoactivos y modifican
el equilibrio de fases y por lo tanto la extraccion del éster contaminante de la muestra de glicerol.
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Figura 41. Precipitacion de sal durante la extraccion del éster.

6.4  Composicion en el equilibrio de fases

Composicion de la fase del éster (fase ligera). La Figura 42 presenta las areas de integracion en el
espectro (S1, S2, S3y S4) y muestra al tipo de protones “i” (Pi) presentes en cada componente. Para

la mezcla éster-acetona-glicerol, debido al traslape de sefales:

S1=Ps (39)
S2=Ps4+ P11+ P13+ P12 (40)
$3 =Ps+ Pis (41)
S4= Pg + P2 + P3 (42)
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De acuerdo a la estructura molecular de los componentes, y para una mezcla sin mono, di o
triglicéridos, se obtienen las relaciones 43-49. Mg, Ma y Mg son los moles de biodiesel, acetona y

glicerol, respectivamente. La ecuacion 49 corresponde a una correccion debida al contenido de acido

ricinoleico en el aceite de ricino [36]:

Ricinoleato de metilo .'/\"
CH,(CH,) 4CH,CH(OH)CH,CH=CHCH, (CH,) ,CH,CH,COOCH, llf \ !/\
| |
12 3 4 5 6 7 8 9 10 1 |I '| ff ‘aﬁ
) | | I|| |I
| |
Glicert  TOFH2 12 / \SZ f|s3 |I' | S4
HOCH 13 / \\ | ‘ | |I
f \ | |
HOCH, / \ f |
'II II| |
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Figure 42. *H-RMN para la fase ligera, experimentos 1-4, 6y 7
P
MB = _2* (43)
Pg+P2+P3
Mp = 18 (44)
P
Ma = ?1 (45)
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— P12t+Pi3

Mg s (46)
Ps = Ps 47)
P11 = §P6 (48)

239 49
h=22r, )

Resolviendo las ecuaciones 39 a 41, 43, 45, y 46 a 49; Mg, Ma y Mg pueden ser re escritas para la fase

ligera como:

51

Mg, == (50)
$3-51

My, =— (51)
652—11.3951

Mg =——— (52)

30

La Figura 43 presenta las areas de integracion en el espectro para la composicién de la fase del glicerol
(fase pesada) y muestra los tipos de protones Pi presentes en la mezcla. En este caso, fue necesario
elegir las areas de integracién S2 a S4 para la cuantificacion, debido a la pobre definicion de S1,
enmascarada por los contaminantes del agua-d, usada como disolvente. Resolviendo las ecuaciones

40 a 42y 44 a 49; Mg, Ma y Mg pueden ser reescritas para la fase pesada como:

Mpy =4 (53)
953=S

My = 354 : (54)

My, = $2=11.3954 (55)

5
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Figure 43. 'H-RMN para la fase pesada de los experimentos 1-4, 6y 7

6.5  Equilibrio de fases liquido-liquido experimental

La Tabla 8 resume los datos experimentales obtenidos para el ELL a 8, 17 y 26 °C para las siete
mezclas. La desviacion estandar media de las composiciones en peso que presentan los datos es de

3.15, de tal manera que se puede asegurar una buena reproducibilidad en la experimentacion.

Tabla 8. Composicion en porcentaje para el ELL del sistema ternario glicerol-acetona-biodiesel.

Temperatura 8°C 17°C 26 °C

Fase Ligera = Pesada Ligera Pesada Ligera @ Pesada
Biodiesel = 68.17 0.26 70.85 0.08 73.73 0.23

Mezcla 1 Glicerol 0.44 92.65 | 0.07 93.47 0.62 93.11

Acetona 31.39 7.09 29.08 6.45 25.63 6.66
Biodiesel = 58.75 0.12 51.00 0.05 56.95 0.14
Mezcla 2 Glicerol 0.35 91.88 | 1.00 89.74 0.79 86.36
Acetona 40.90 8.00 48.00 10.20 42.25 135
Biodiesel = 67.23 | 0.68 80.00 0.7 81.36 0.12
Mezcla 3 Glicerol 0.17 91.26 | 0.00 9238  0.04 92.87
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Acetona 32.60  8.06 2000 | 745 18.6 7.01
Biodiesel = 67.47 | 0.30 71.00  0.09 77.47 0.26

Mezcla 4 Glicerol 0.42 91.29 | 1.00 93.81 0.38 93.29
Acetona 3211 8.41 28.00 6.10 22.15 6.45
Mezcla 5 Biodiesel = 57.57 62.57 68.92
Acetona 42.42 37.42 31.07
Mezcla 6 Glicerol 5.32 88.60  4.30 8151 725 86.39
Acetona 94.68 1140 | 95.70 18.49 92.75 13.61
Mezcla 7 Biodiesel = 100.00 0.61 100.00 @ 2.30 99.93 0.28

Glicerol 0.00 99.39 | 0.00 97.70 | 0.07 99.72

La Figura 44 muestra el diagrama ternario para los datos experimentales obtenidos a 26 °C, este es un
diagrama del tipo 1l, que muestra dos pares de liquidos parcialmente miscibles acetona-glicerol y
biodiesel-glicerol. Este contiene 5 lineas de reparto, cuya tendencia indica la alta solubilidad entre el
biodiesel y la acetona y la baja solubilidad entre el glicerol y la acetona. Esta caracteristica hace de la
acetona un disolvente conveniente para un sistema de extraccion de biodiesel en un amplio rango de
composiciones. El punto rojo corresponde a la mezcla homogeénea biodiesel-acetona. En este punto,
existe una pérdida de 18.93% de acetona debido al tiempo de decantacion y a la alta presion de vapor

de la acetona.

acetona

0
100

100

glicerol 0 metanol

0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100

Figura 44. Diagrama ternario para el ELL experimental glicerol-acetona-biodiesel.
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Las Figuras 45a y 45b muestran los diagramas ternarios para el ELL experimental obtenidoa 17 °Cy

8 °C, respectivamente. Estos diagramas son del tipo Il también. Los diagramas confirman que,

conforme la temperatura decrece, hay una menor pérdida de acetona, generada durante el tiempo de

decantacion.

acetona
a)
100
i P i 7" 7 74 7 0
g“cerOI 0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100 metanol

acetona
b) 0

100

glicerol % 7 Sy pyiom. sy )~ O rrietariol
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100

Figura 45. ELL glicerol-acetona-biodiesel a: a) 17y b) 8 °C
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6.6  Equilibrio de fases liquido-liquido tedrico

La Tabla 9 muestra la distribucién de Boltzmann para el ricinoleato de metilo en acetona estimada
con DFT. En este estudio, se encontraron més de 800 conférmeros para el ricinoleato de metilo.
Debido a que la mayoria de ellos son equivalentes, se considerd la interaccion molecular mas
importante: la formacion de puente de hidrdgeno entre los grupos hidroxilo y carbonilo. Esta
interaccion genera el enroscamiento de la cadena, presentada en la Figura 46. Por lo tanto, la longitud
de la cadena producida fue dividida en diez grupos y los conférmeros con la menor energia fueron
seleccionados. Después de esto, las moléculas fueron relajadas con DFT. La Tabla 9 muestra también
el factor de peso normalizado (NWF) de los conférmeros en acetona y glicerol, obtenido por el
software (Cosmothermx). La presencia de glicerol genera un significativo cambio en la abundancia

de los conférmeros debido al cambio en la polarizacion del disolvente.

Tabla 9. Distribucion de Boltzmann para el ricinoleato de metilo en acetona y NWF en acetona y

glicerol.
Ei (kcal) P¢ % (acetona) NWF % (acetona) = NWF % (glicerol)
Conférmerol | 1.0 50.92 43.82 30.54
Conférmero2 | 6.6 0.00 1.95 131
Conférmero3 | 11.0 0.00 0.05 0.10
Conférmero4 | 9.8 0.00 0.08 0.10
Conférmero5 | 6.3 0.01 0.06 0.13
Conférmero6 | 2.0 10.04 2.71 2.30
Conférmero7 | 14 28.15 28.51 31.07
Conférmero8 @ 3.3 112 3.84 7.99
Conférmero9 | 3.9 0.36 1.34 1.18
Conférmero 10 = 2.2 6.18 2.32 3.27
Conférmero 11 2.6 3.22 15.26 21.95

Los célculos de solubilidad realizados en Cosmothermx, soportados por los estudios experimentales

presentados aqui, muestran que existe una excelente solubilidad entre el éster y la acetona (Tabla 10).
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Figura 46. Puente de hidrogeno formado en el ricinoleato de metilo.

Tabla 10. Solubilidad del éster en diferentes disolventes

Solubilidad
(mol/L)

Hexano 1322.891908
Cloroformo 169410.7168
Acetona 6232.641685
Tolueno 3803.588626
Dietil eter 11297.51535
n-butanol 2771.999005
Anilina 2061.310094
Ciclohexanol 2667.372197
Agua 0.000204545

La Figura 47 muestra los diagramas de ELL generados por Cosmothermx para el sistema ternario
seleccionado. La Figura 47a muestra el resultado obtenido cuando todos los conférmeros de la base
de datos TZVP son empleados y todos los conférmeros del éster obtenidos son empleados también.
No obstante que el software predice solubilidades acetona-disolvente correctas de forma cualitativa

para el sistema ternario glicerol-acetona-biodiesel predice solamente un par de liquidos parcialmente

60



miscibles, glicerol-ricinoleato de metilo y no la solubilidad parcial glicerol-acetona.

acetona

éster

glicerol

acetona

glicerol éster

Figura 47. ELL teorico a) tratamiento por conférmeros b) mejor aproximacion.

Puesto que los resultados obtenidos usando el nimero total de conférmeros como un solo componente
no coincide con los resultados experimentales, se realizé un tratamiento conférmero a conférmero. En
esta forma fue posible obtener 110 combinaciones de sistemas ternarios de los conférmeros
disponibles del éster y el glicerol, 11 elegidos para el éster y 10 que corresponden a la base de datos
TZVP de Cosmothermx. Con respecto a los conformeros del éster, los conférmeros 9, 2 y 1 son los
que aproximan mejor el diagrama de fases al comportamiento experimental, con minimas variaciones

en la solubilidad éster-glicerol. Respecto a los conférmeros del glicerol, el conférmero 7 de la base de
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datos TZVP de Cosmothermx es la mejor opcion. La Figura 47b muestra el mejor resultado obtenido
de estas combinaciones. Sin embargo, el software continta prediciendo Unicamente al par de liquidos
parcialmente miscible glicerol-ricinoleato de metilo, sobre estimando la solubilidad glicerol-acetona,
debido a esto no es conveniente generar datos predictivos para el sistema de extraccion del presente
estudio. Debe considerarse que Cosmothermx realiza iteraciones de composiciones que se encuentran
fuera de los limites de dilucion infinita. En algin punto, alguno de los tres componentes: glicerol,
éster 0 acetona pueden considerarse como el disolvente. Por lo tanto, es normal esperar variaciones
en las poblaciones predichas en la Tabla 8 con respecto al NWF o la distribucion de Boltzmann,

recordando que esta Gltima utiliza Unicamente a acetona como disolvente.

6.6.1 Limitaciones de Cosmothermx

Aclarar las limitaciones de Cosmothermx para predecir datos de ELL es tan importante como explorar
sus ventajas. En este estudio, la mas remarcable de sus limitaciones es la imprevisibilidad de la
insolubilidad entre el glicerol y la acetona. Los resultados experimentales del presente trabajo
demuestran que el sistema ternario glicerol-acetona-éster es un sistema de dos liquidos parcialmente
miscibles. Este efecto es diferente de las predicciones de Cosmothermx, el cual sugiere una total
solubilidad entre el glicerol y la acetona. Ademas del sistema del presente trabajo, otros sistemas de
la literatura fueron analizados, en los cuales se encuentra implicita acetona y glicerol dentro de un
sistema ternario [88 - 90], en todos ellos el software falla en predecir los datos de ELL. Por lo tanto,
después del analisis de los resultados predichos, los datos de ELL deben ser verificados
experimentalmente. Finalmente, debe notarse que las predicciones de Cosmothermx se encuentran en
buena concordancia cualitativa con los datos experimentales, especialmente en el caso del conférmero
de la base de datos TZVP denominado glycerol c7. La Figura 48 muestra una poblacion de
conférmeros seleccionados para andlisis, dentro de esta poblacion se encuentran conférmeros
optimizados a nivel de célculo M06 y BP86, asi como los correspondientes a la base de datos de
Cosmothermx. En la Figura 48, la precision de céalculo, en comparacion con el diagrama de fases

obtenido experimentalmente se incrementa de derecha a izquierda y de arriba hacia abajo.

62



glic3bpss glic10bp86 glicSbp86
BP86/TZVP % { : g : 2
Glicerol_c7 Glicerol_c2 Glicerol_c3 Glicerol_a Glicerol_co Glicerol_¢s

Mejor aproximacion

Figura 48. Influencia de la estructura molecular del glicerol en la solubilidad glicerina-acetona.

Figura 49. Superficie de energia potencial del conférmero glycerol_c7.

La especial caracteristica del conformero glycerol_c7 es su baja polaridad y la formacion de un puente
de hidrogeno intramolecular. Su polarizacion no es suficiente para generar insolubilidad con la

molécula de acetona (Figure 49). Los resultados cuantitativos deben ser considerados con precaucion,
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porque en el presente trabajo se ha encontrado una sobreestimacion de la solubilidad glicerol-acetona.
La modificacion manual del conformero glycerol_c7 para el cambio de su polaridad o la insercion de
la energia electrdnica del conférmero en fase gas (Figura 50) constituyen una posible mejora al modelo

generado para el célculo del equilibrio de fases liquido-liquido.

| &) cosmbl.energy

58
ENERGY=-978.981518988 ; METHOD=MBE ; BASIS=def-TZVP;
C -1&8.615591 -1.83222 @. 286885
C 4,21326 1.48824 B8.11454
C B.87922 2.78465 -8.52789
H @. 58439 3.68915 -8.81368
C 2.84493 2.65758 B.18637
C -B.82878 1.57637 -B.87849
H -8.11973 1.58257 -1.9727
H B.37917 @.61558 -8.54326
C 2.7788l 1.44595 8.58193
H 2.79437 1.42787 1.68196
H 2.27227 B.52566 B.25964
H 2.5599 3.59643 B.38382

Figura 50. Archivo energy para refinamiento de calculos de solubilidad.

Otra posibilidad para la mejora del modelo generado es la insercion de datos experimentales a
Cosmothermx. Cabe la aclarar que la adicion de datos experimentales a Cosmothermx, elimina
completamente el caracter predictivo del software ya que los valores de las propiedades,
posteriormente calculados, se basan en iteraciones que toman como base justamente esos valores
experimentales. No obstante, estas posibles correcciones a los modelos del diagrama de fases abren la

posibilidad a trabajo futuro.

6.7  Regresion de datos de equilibrio

La Tabla 11 muestra los coeficientes NRTL [81] obtenidos de la regresion, el valor del coeficiente e;;
de la ecuacion 7A se establecio con valor de cero, los detalles de la regresion se presentan en los
Apéndices A y B. La Figura 51 representa los resultados experimentales junto con los resultados
correlacionados para el sistema usado a 26 °C. La correlacidn de datos utilizando el modelo NRTL

exhibe aceptable concordancia con una RMSD de 0.349 (ecuacion 2B).
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Tabla 11. Pardmetros de interaccion binaria para el ELL experimental glicerol (1)-acetona (2)-

biodiesel (3).
Componente 2 3 3
[
Componente 1 2 1
j
Qa;j -1.88 0 0
b;; 1773.45 -715.40 1616.98
bj; 140.02 620.36 1912.11
¢ 0.2 0.3 0.3
Acetona

= = Experimental ELL

w = NRTL model
20
30 /
40 /
50 X
= v 50

‘f/ " 40

70 4 b
A - 30
80 ,) 2% e

?’ - - - 20

90 - PR L= S
B R 10

100 #¥ /™
Glicerol

7 T ? 7 7 ¥ 0 Biodiesel
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100

Figura 51. Correlacion de datos para el sistema glicerol-acetona-biodiesel a 26 °C

6.8  Consistencia termodinamica de la regresion de los datos de equilibrio

La consistencia termodinamica de la regresion fue probada en el presente estudio con la evaluacion

de la Energia de Gibbs de mezclado del sistema (Apéndice C) utilizando el modelo NRTL vy los

parametros binarios obtenidos [91, 92]. La Figura 52 representa la energia de mezclado de Gibbs

adimensional para la mezcla binaria glicerol-acetona a 26°C. De esta forma se comprueba el criterio
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de estabilidad para la energia de Gibbs de mezclado para las condiciones descritas en el estudio
experimental. Aungue Unicamente se presenta el par de liquidos parcialmente miscible glicerol-

acetona, también se obtiene la consistencia termodindmica para el par biodiesel-glicerol.

Gibbs free energy of mixing for ACETO-01/GLYCE-01

Gibbs free energy of mixing, calfmal

| 1 1 1 1 | 1 | 1 1 1 1 | 1 1 1 1 1 1
0.00 0.05 o010 015 020 0.25 030 035 040 045 .50 0.55 0.60 065 070 075 0.50 0.85 0.90 095 1.00
Mole fraction, ACETO-01

Figura 52. Energia de Gibbs de mezclado obtenida para la mezcla glicerol-acetona

6.9  Disefio del reactor
Para el disefio del reactor se tomé como base de célculo la tasa de produccion reportada en un estudio
previo (3935 kg/mes) [36]. El fin de tomar esta base de calculo fue el de encontrar el disefio del OFR
que ofreciera condiciones de agitado similares a las trabajadas en el estudio cinético a nivel
laboratorio, realizado en un BSTR. En el estudio de laboratorio, se obtuvo una cinética de segundo
orden, irreversible para los primeros 13 min de reaccion (—r4 = k(?), con una constante de velocidad
de k=776.714 cm® mol™" min™!, alcanzando una conversion objetivo de Xa=0.90 a 26 °C. Para la
reaccion se utilizo una relacion molar de alimentacion de aceite de ricino/metanol/hidréxido de sodio
de 1/6/0.20, respectivamente, en estas condiciones la concentracion inicial o de alimentacion de aceite
es de Cao=8.0338x10"* mol mI™" y la densidad de la mezcla es de p=0.8944 g/ml. En cuanto al medio
fisico, se utiliz6 un matraz de bola de 125 ml con un nivel de agitado de N=700 rpm empleando una

bala magnética de longitud d= 2 cm como agitador.

Las propiedades de los compuestos involucrados se resumen en la Tabla 12 [93 - 96]:
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Tabla 12. Densidad y viscosidad para los compuestos involucraos en la reaccion.

Componente Densidad Viscosidad Viscosidad
cinemética

Aceite de ricino | 0.9537 g/ml | 283.2489 cP * 297 ¢St (38°C)

(25°C)

Metanol 0.785 g/ml (26°C) | 0.5371 cP (26°C) | 0.6842 cSt (26°C)

Hidroxido de | 1.476 g/ml (26°C) | 0.1493 cP (26°C) | 0.1011 cSt (26°C)

sodio

Biodiesel 0.900 g/ml (15°C) | 18.558 cP * 20.62 cSt (40°C)

Glicerol 1.26 g/ml (20°C) | 400 cP (25°C) 340 cSt (25°C)

Agua 0.998 g/ml (20°C) | 0.9 cP (25°C) 0.9 ¢St (25°C)

De acuerdo a la literatura, existe una relacion entre el tiempo de residencia () que los reactivos pasan
dentro de un BSTR y de un PFR, porque en ambos reactores los reactivos se acomparian todo el tiempo
hasta llegar a productos. Por otra parte, para cualquier reactor tubular, la conversion de salida es
unicamente dependiente del volumen del reactor y de su agitado [34]. Considerando que un OFR es
también un reactor tubular, como punto de partida para el disefio se dimensioné al reactor como un
PFR.

Retomando la ecuacion 14, considerando a V constante, la ley de velocidad de segundo orden y

resolviendo junto con la ecuacién 12 se obtiene:

V=) G (56)

—Xa” “kCao

Tomando en cuenta solo 24 dias de produccion por mes y 6 de mantenimiento del reactor. Para los 3935kg
de biodiesel requeridos y la conversion objetivo (90%). Obtenemos el flujo masico de alimentacién de

aceite:

3935kg biodiesel mol biodiesel mol aceite 923.54g aceite) _ 12599 aceite
34560min 0.30919kg biodiesel  2.7mol biodiese mol aceite min
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De la relacion molar empleada para la reaccion, se obtiene el flujo mésico total de alimentacion (7), que
incluye al metanol y al hidroxido de sodio (153.219 g/min). Empleando la densidad de la mezcla (p,,ix)

se obtiene el flujo volumétrico con la ecuacion 57:

V=

Pmix (57)
Sustituyendo:

~ (153.219g m _ 171.309ml
min 0.8944g min

Sustituyendo Ven la ecuacion 65. El volumen del PFR es entonces:

171.309 [

v=%9 y¢ 39 ml_ ~ molmin 0.0001L  y_ 547,
1—-0.90 min 776.714ml 8.0338x10 mol
El tiempo de residencia () dentro del reactor viene dado por:
T = y
7 (58)

Sustituyendo:

2470ml — mh ]
T= = 14.418min
171.309ml

El = obtenido es el mismo que el obtenido en el BSTR [36] y debe ser el mismo en el OFR. No
obstante, para el disefio del OFR, es necesario asegurar que el mezclado garantice la conversion de
salida del estudio cinético previo. Debido a que para el estudio experimental se utilizé un BSTR para

determinar la cinética, se considera tanto al inicio de la reaccion como al final de la reaccion que:

SReo = Rei (59)
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Este numero adimensional (Reo) debe ser constante al inicio y al final de la reaccion, ya que la
velocidad del agitador en el BSTR no cambia ni al inicio ni al final de la reaccion, a excepcién de un
breve momento que se considera como tiempo de mezclado [36], para cuyo caso en los OFR se
adiciona un mezclador, previo al reactor. Para obtener el valor de Re: es necesario evaluar las

propiedades de la mezcla con las ecuaciones 60 y 61 [92].

Inumix = walnpa + walnup + -+ + walnun (60)
L=y Mg ¥ (61)
Pmix Pa Pb pPn

Sustituyendo los valores de la Tabla 11, a la entrada del reactor las propiedades de la mezcla son:

Uiy = exp(0.8219ln283.2489+0.1709ln0.5371+0.0071ln0.1493) = 91.9351cP

P = 1 g
mix 0-8999 — —
08219 N 0.1709 N 00071~ 0.9221 "
0.9537 ° 0.785 1.476
De la ecuacién 8:
vmix = ﬁ (62)
Entonces:
0.919351g) ( cm3 60s cm?
ix = = 59.8211 —
vmix = ( cm—s 0.92219) (min) min

Sustituyendo en la ecuacién 8 y 59:
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pNd? B Nd? (700)(4cm?)(min)

= = = 46.8062
U % (min)(59.8211cm?2)

Reo = Re; =

Sustituyendo los valores correspondientes a la salida del reactor las propiedades de la mezcla de salida

son:

Uiy = exp(0.0821ln283.2489+0.0939ln0.5371+0.007lln0.1493+0.74-29ln18.558+0.0737ln4-00) = 20.1669cP

1
p i - Aa-ae-0-4 _ —_—
"% 00821700939 0.0071 , 0.7429 _ g0737 — 09134

09537t 0785 T 1476 T 09 T 126
0.201669g cm3 60s cm?
Vmix = ( ) ( . ) = 13.2473 —_—0
cm—s 0.9134g”~ "min min
pNdz  Nd2 (700)(4cm?)(min)
0o = i = = = n = 211
Reo = Re U v (min)(13.2473cm?) 3638
Para una tuberia de seccion transversal A circular:
V=AL (63)
DZ
A=m_
- (64)
u= -V :ﬂ (65)
A D2

Sustituyendo la ecuacion 65 en la ecuacion 9 se obtiene para ¢:

Reo  Reo  Reo,mDv
Ren A4V 4T/
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Reordenando:

D= (60
En un reactor tubular, la conversion lograda es independiente de la forma del reactor y solo depende
del mezclado y el volumen. Aunque algunos estudios afirman que ¢ debe localizarse entre 2 y 10,
algunos otros estudios afirman que para lograr un T adecuado los valores deben oscilar entre 2 y 6. Un
valor elevado de ¢, de acuerdo a la ecuacion 75, en general implica tubos menos largos ya que el flujo
oscilatorio es superior al flujo neto, cuanto mayor sea ¢ el tamafio de D también se incrementarg, lo
que para una V fija implica la disminucion de L (ecuaciones 72 y 73). Se consideran constantes

entonces para el disefio a 7, Reo, VY ¢.

Sustituyendo para @ = 6 en laecuacion 75, empleando las condiciones tanto de entrada como d salida

del reactor:
 Re,mv  3.1416(46.8062) ( min 59.821lcm2) = 0.4673 cm
D= 4Vp 4(6) 171.3O9cm3) X min
" Reomv  3.1416(211.3638) min 32473em2) = 04673 cm

Tabla 13. Diametro y producto fxo, como funciones de ¢.
¢ | D (cm) Xo
0.155797864 | 2860.325084
0.233696796 | 1906.883389
0.311595729 | 1430.162542
0.389494661 | 1144.130034
0.467393593 | 953.4416946
0.545292525 | 817.2357382
0.623191457 | 715.081271

0| N O g &~ WO DN
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9 | 0.701090389 | 635.6277964
10 | 0.778989322 | 572.0650168

Debido a que Reo es una funcion de v, se demuestra una compensacion en el producto Reov, que
genera que el cambio entre la viscosidad cinemética de la mezcla de reactivos y productos, no afecte
el valor del diametro, por lo que D=cte. Es posible elegir entonces a D como una funcion de ¢ (Tabla
13). Adicionalmente, los pardmetros de ajuste de un OFR son la frecuencia (f) y amplitud de la
oscilacion (xo). Reordenando la ecuacion 15 es posible establecer también el producto fx, como una
funcién del diametro del tubo (fxo = vReo./2mD). Ahora es posible elegir la f o la X, para obtener un
adecuado St. De acuerdo a la literatura, existen rangos de bombas que operan entre rangos de
frecuencias de oscilacion que van desde 0 a 20 Hz y mediante las cuales también es posible manipular
amplitudes de oscilacion que van desde 0 a 17 mm. En la literatura el rango mas usado para valores
de St es de 0.15-4. Se ha demostrado también en la literatura que valores de Reo, > 107 y St < 0.20
han proporcionado altas conversiones, que proporcionan purezas de éster permitidas por la norma
EN14214 con tiempos de residencia de alrededor de 40 min. En estas condiciones los vortices
generados por la interaccion entre el flujo oscilatorio y los bafles se encuentran totalmente

desarrollados, generando condiciones dptimas de mezclado [37, 40 — 43, 97].

Tabla 14. Nimero de Strouhal en funcion de D y Xo.

D (cm)
Xo 016 023 031 039 047 055 062 070 0.78
(cm)
010 012 019 025 031 037 043 050 056 062
020 006 009 012 0415 019 022 025 028 031
030 004 006 008 010 012 014 017 019 021
040 003 005 006 008 009 011 012 014 015
050 002 004 005 006 007 009 010 011 012
060 002 003 004 005 006 007 008 009 010
070 002 003 004 004 005 006 007 0.8 0.09
080 002 002 003 004 005 005 006 007 008
090 001 002 003 003 004 005 006 0.06 007
100 001 002 002 003 004 004 005 006 0.06
110 001 002 002 003 003 004 005 005 0.06
120 001 002 002 003 003 004 004 005 0.05
130 001 001 002 002 003 003 004 004 0.05
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Por otra parte, es posible generar diversas condiciones de disefio, para que el OFR cumpla con las
conversiones de salida requeridas. Es comun encontrar disefios de equipo con D = 0.5cm por lo que,
basados en los valores de la Tabla 13, para valores de D en el intervalo 0.54 a 0.77 cm se cumple que
los valores de ¢ se encuentran en el intervalo de 7 a 10. Para estas condiciones, de acuerdo a la Tabla

14, es necesario utilizar un rango de amplitud de oscilacion (x,) de 0.3 a 1.7 cm, con lo que también

1.40
1.50
1.60
1.70

se cumple que St < 0.20.

Xo

cm
0.4
05
0.6
0.7
0.8
0.9

11
1.2
13
14
15
1.6
1.7

Para la eleccion de las frecuencias a manejar es necesario analizar la Tabla 13 y la Tabla 15. Para un
valor de D=0.77cm el valor del producto fx, debe alcanzar un valor minimo de 572, por lo que el valor
de f debe ser igual o superior a6 Hz y el valor de X, debe ser superior a 0.5 cm. Para que las condiciones

sigan garantizando las propiedades adecuadas para ¢, conforme el didmetro del reactor disminuye, la

300
120
150
180
210
240
270
300
330
360
390
420
450
480
510

360
144
180
216
252
288
324
360
396
432
468
504
540
576
612

420
168
210
252
294
336
378
420
462
504
546
588
630
672
714

480
192
240
288
336
384
432
480
528
576
624
672
720
768
816

0.01
0.01
0.01
0.01

540
216
270
324
378
432
486
540
594
648
702
756
810
864
918

0.01
0.01
0.01
0.01

10

600
240
300
360
420
480
540
600
660
720
780
840
900
960
1020

0.02
0.02
0.02
0.01

11

660
264
330
396
462
528
594
660
726
792
858
924
990
1056
1122

0.02
0.02
0.02
0.02

f (Hz)
12 13

f (ciclo/min)
720 780
288 312
360 390
432 468
504 = 546
576 624
648 702
720 780
792 858
864 936
936 1014
1008 1092
1080 1170
1152 1248
1224 1326
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0.03
0.02
0.02
0.02

0.03
0.03
0.03
0.03

14

840
336
420
504
588
672
756
840
924
1008
1092
1176
1260
1344
1428

0.04
0.03
0.03
0.03

15

900
360
450
540
630
720
810
900
990
1080
1170
1260
1350
1440
1530

16

960
384
480
576
672
768
864
960
1056
1152
1248
1344
1440
1536
1632

0.04
0.04
0.03
0.03

17

1020
408
510
612
714
816
918

1020

1122

1224

1326

1428

1530

1632

1734

0.04
0.04
0.04
0.04

18

1080
432
540
648
756
864
972

1080

1188

1296

1404

1512

1620

1728

1836

Tabla 15. Frecuencias y amplitudes de oscilacién minimas para D = 0.77cm
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1200
480
600
720
840
960
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1200

1320

1440
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1800
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frecuencia y amplitud de oscilacion deben aumentar. Asi, para un valor de D=0.54cm el valor del
producto X, debe alcanzar un valor minimo de 817.23, por lo que el valor de f debe ser igual o superior

a9 Hz y el valor de x, debe ser superior a 0.7 cm.

Uno de los ultimos pasos para definir el disefio del OFR es definir la distancia entre las placas
deflectoras de orificio o bafles, de acuerdo a la literatura el espacio entre placa y placa debe de ser de
alrededor de 1.5 D. El didametro del orificio de la placa debe ser 0.5 D y el espesor optimo de placa
entre 2 y 3 mm [97]. Se presenta en la Tabla 16 el resumen de las condiciones de operacion y

dimensiones del OFR disefado.

Tabla 16. Caracteristicas de disefio del OFR.

Volumen 2.47 dm®
Diametro 7 mm
Longitud 64 m
Tiempo de residencia 14.418 min
Separacion entre bafles 10.5 mm

Diametro interno de bafles | 3.5 mm

Espesor de bafles 2.5 mm
NUmero de bafles 6095
Reynolds oscilatorio 47.7-215.4
Reynolds de flujo neto 5.20-23.48
0 9.17
Strouhal 0.046

Frecuencia de oscilacion 9 Hz

Amplitud de oscilacion 1.2cm

El disefio de los equipos proporciona flexibilidad en las condiciones de operacion. Para este caso,
basados en los resultados de la Tablas 13, 14 y 15; para las caracteristicas fisicas del OFR (V, L y D),
es posible elegir diferentes frecuencias y amplitudes de oscilacion que mantienen estable a ¢ de la
Tabla 16. La Tabla 17 presenta dichos ejemplos. Exceder la frecuencia minima de operacién supone

un incremento en el Reo y por lo tanto en ¢, por lo que supone mayor intensidad en el mezclado, de
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acuerdo a la literatura, exceder valores de ¢=10, suponen cambios en el tiempo de residencia,
conversion obtenida y volumen de reactor requerido (por no cumplir con la semejanza al flujo piston).

La Figura 53 muestra un esquema del disefio obtenido para el OFR.

Tabla 17. Frecuencias minimas de operacion basadas en Xo Y ¢.

Xo (cm) | f (Hz)

0.6 18

0.7 16

0.8 14

0.9 12

1 11

11 10

12 9

13 9

14 8

15 8

1.6 7

17 7
< 1 m >
(;_T \ \8 tubos
C(L SR T LB R
(:':%fi;— —_—] [ 8 tubos

C,
X=12cm 1.2 cm

OOW 3-8

Flulo neto

5 2.5 mm

35111@ @ D|=7 mm

<LB— 10.5mm’

Figura 53. Disefio obtenido para el OFR.
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6.10 Disefo del extractor

Para el disefio del extractor liquido-liquido, se tomé como base del flujo de alimentacion, la
composicion de la glicerina cruda, detallada en la Tabla 7. De acuerdo a la metodologia descrita

anteriormente, el metanol es completamente removido.

Por otra parte, de acuerdo a los resultados obtenidos, el uso exclusivo del rotavapor para secar el
glicerol es ineficiente, por lo que conserva 19% de humedad. Para fines de uso del diagrama ternario
de ELL obtenido, las composiciones de la Tabla 7 se normalizaron eliminando de su composicion al

contenido de agua, sal y metanol (Tabla 18).

Tabla 18. Contenido de éster en la glicerina cruda

Moles % mol Masa (gr) % masa
Glicerol 1.00 0.92 92.09 0.79
Ester 0.08 0.08 24.73 0.21
Suma 1.08 1 116.82 1

En cuanto a las especificaciones del producto, retomando la composicion de salida para la glicerina
purificada, se presenta Unicamente un pequefio contenido de agua (2.66%), al normalizar la
composicion se obtiene glicerol al 100% de pureza, esto se debe a que durante la extraccion se
remueve el 100% de contenido de éster. No obstante, esta composicion contempla pasos adicionales

de secado en los que se remueve el contenido de disolvente utilizado para la extraccion.

El disolvente seleccionado para la extraccion es acetona, esto se debe primordialmente a que, de
acuerdo a los estudios experimentales (Figura 44), es totalmente soluble en biodiesel y presenta poca
solubilidad en glicerol (14%). Con esta premisa, la composicion objetivo de salida del glicerol se fija
en una pureza minima de 86% de glicerol, 14% de acetona y 0% de éster (refinado final Rnp).
Bondades adicionales del disolvente son su bajo punto de ebullicion (56 °C) y toxicidad. La baja
presién de vapor de la acetona la hace un disolvente conveniente para recuperacion y recirculacion
con un bajo gasto energetico y su baja toxicidad ofrece la posibilidad de obtener glicerol de alta pureza

utilizable en la industria alimentaria o farmacéutica.
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En cuanto a las condiciones de operacion, el estudio experimental obtenido se realizé a 1 atmosfera
de presion, se realizaron pruebas a 8, 17 y 26 °C; no obstante, un analisis de las Figuras 44, 45a y 45b
demuestran que, en todos los casos, la mayoria de las lineas de reparto para el ELL convergen en una
pureza méxima de 95% de glicerol con 5% de acetona, por lo que, en cuanto a pureza no hay mejoria
por seleccionar una temperatura de operacion baja. Se nota en cambio una disminucién en la precision
de las mediciones. El punto de fusién del glicerol es de 8 °C, trabajar con mezclas a esa temperatura
genera dificultad en el transporte, mezclado y separacion de fases por lo que las composiciones de
salida pueden generar variacion por la acumulacién de glicerol en los equipos. La ventaja de trabajo
a bajas temperaturas consiste en la disminucion de riesgo de explosion por la alta volatilidad de la
acetona, la disminucion de su presion de vapor desplaza su equilibrio liquido-vapor hacia la fase
acuosa, esto se comprueba con el desplazamiento del punto de mezcla 5 de la Tabla 3, al comparar la
Figura 44 con la 45b es notorio que en esta ultima disminuye la cantidad de acetona perdida de la fase
liquida (19 a 7% en peso).

Por otra parte, manejar temperaturas de operacion bajas para el extractor, implica a nivel local (Estado
de Puebla, México) gastos de refrigeracion por disminucién de la temperatura, con un posterior
igualmente costoso gasto energético, por incrementar la temperatura al punto de ebullicion del
disolvente para su recuperacion y reutilizacion. Las condiciones de operacion por lo tanto se fijan en

1 atm de presién a 26 °C.

Aunque el estudio experimental aqui reportado se basa en el ELL glicerol-acetona-biodiesel, se ha
indicado en la metodologia y en los resultados una precipitacion de 10% de sal estequiométrica, debida
a la neutralizacion del catalizador, que es inducida por el lavado con acetona. Operar el extractor en
forma continua propiciaria la acumulacion de sal en el equipo con el consecuente riesgo de corrosion,

incremento de humedad v, por lo tanto, desplazamiento del ELL. El equipo debe operar por lotes.

En cuanto al tipo de extractor, el tiempo de contacto no es una prioridad debido a que la produccion
obtenida de glicerol es a mesoescala, se presenta gran diferencia en la densidad entre la alimentacion
y el disolvente, en el estudio experimental, la separacion de fases liquidas fue casi inmediata a la
agitacion, no obstante, la precipitacion del contenido de ceniza posterior ocupo el mayor tiempo de

decantacion (7 horas). Como se demuestra en la Figura 54 el nimero de etapas requerido para alcanzar
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la pureza objetivo es el minimo (una etapa), con base en todos estos antecedentes el extractor
apropiado debe ser del tipo mezclador-sedimentador. EIl uso de un extractor diferencial provocaria
altas caidas de presion con grandes velocidades de inundacion, por la precipitacion y acumulacion de
sal, ya sea en el empaque en los platos o en los aditamentos internos del extractor, un
sobredimensionamiento del extractor Unicamente retrasaria en tiempo el costoso mantenimiento y

purga del equipo.

6.10.1 Numero de etapas del extractor

Para la purificacion de la glicerina cruda se realizaron cinco pasos de lavado, utilizando acetona como
disolvente de extraccién, el volumen de disolvente ocupado en relacién al volumen de glicerina cruda
fue del 200%. Con los datos de densidad de la Tabla 12 y la composicion de mezcla de alimentacion
(F) tabulada en la Tabla 18, se determind la densidad media de la glicerina de alimentacion al sistema
de lavado (1.16 g/ml). La densidad de la acetona (0.7 g/ml) indica que por cada 2 ml de disolvente se
agregan 1.4 g de sumasa a 1.16 g de mezcla. La composicion del punto de mezcla “M” es de 36% de
glicerol, 10% de biodiesel y 54% de acetona. La Figura 55 muestra al punto de mezcla “M”
“desplazado”. Es necesario recordar que las condiciones de equilibrio de fases se establecen a 26 °C
y 1 atm de presidn, solo hasta después de un dia de decantacion, por lo que en el ELL se pierde el 19
% en peso de acetona (linea de operacién S-F), componente que constituye el 100% de la fase vapor,

por lo que, el punto de mezcla corresponde a 51% de glicerol, 14 de biodiesel y 35% de acetona.

De acuerdo al procedimiento grafico de Hunter y Nash descrito en la seccién 2.5.2, la linea Rnp-M
marca la ubicacion de E1 en 3% de glicerol 32% de biodiesel y 65% de acetona. No se encuentran
disponibles datos de equilibrio para una linea de reparto que coincida con la ubicacion de E1 para
determinar Ry, no obstante, cualquier punto de mezcla “M” que contenga en su composicion un
porcentaje de acetona que exceda la solubilidad maxima del disolvente en glicerol (14%) debe de
coincidir con el punto Rnp por lo que se deduce que Rnp= R1= R2 y que, por lo tanto, solo es necesaria

una etapa de extraccion para reducir el contenido de éster a 0%.
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acetona
0

. 100
Glicerol

Ag

Figura 54. Numero de etapas de disefio del extractor para purificar glicerina cruda.

Es posible obtener condiciones de pureza semejantes a las obtenidas en el proceso de purificacion
(96.42% de pureza) empleando una relacién en volumen disolvente/glicerol que sea minima. Como
lo demuestra el diagrama experimental de ELL obtenido, es posible elegir al punto de mezcla “M”

que implica una alimentacién de disolvente mucho menor.

Al elegir la composicion 9% de acetona, 72% de glicerol y 19% de éster como punto de mezcla “M”
(Figura 55). Nuevamente se requiere de una sola etapa de extraccion y se alcanza la misma pureza

indicada de glicerol. Tomando en cuenta el porcentaje de la fase vapor la composicidn corresponde a
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28% de acetona (sumado el 19%), 57% de glicerol y 15% de éster. Los porcentajes en masa

corresponden a tan solo 65% en volumen de acetona respecto al volumen de glicerol.

Una bondad adicional es que, al tratarse de un menor volumen de disolvente a destilar, condensar y
reutilizar; el gasto energético se minimiza. En la Figura 56 resulta més obvio que al utilizar una
segunda etapa de lavado se obtiene la misma pureza con un gasto innecesario de disolvente, la unién
de Ar con R genera a Ez, que se encentra en equilibrio con Rz, punto que alcanza la solubilidad

maxima de acetona en glicerol e incrementa la cantidad de disolvente a recuperar.

Acetona

. . T 7 T T 7 7 S Y OIS -0 n: x
Glicerol 20 30 40 50 60 70 80 90 100 Biodiesel

Figura 55. NUmero de etapas de disefio del extractor para purificar glicerina cruda.

Para el balance de masa, 3935 Kg de produccion de biodiesel por cada 24 dias de operacion de la

planta implica:
3935 K g biodiesel mol biodiesel mol glicerol 92.09 g — glicerol
24 dias 0.30919 K g biodiesel ~ 3 mol biodiesel mol glicerol
g — glicerol
= 1627793 ————
dia
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De acuerdo a la composicion de la alimentacion de glicerina cruda (79% de glicerol y 21% de éster),
esto corresponde a un flujo masico total de 20604.97 g/dia. Empleando la densidad de la mezcla a esta

composicion:

39~ glicerina) ( ml | _ 17762.9122ml — glicerina cruda

dia 1.16g dia
El 65% en volumen de acetona corresponde a 11545.892 ml. Por lo que el volumen total de liquido
dentro del mezclador es de 29308.805 ml.

(16277.9

Para fines de mezclado se considera como parte de la heuristica que el recipiente debe de ocupar solo
el 50% de su volumen total por lo que, el volumen del tanque corresponde a 58.6 litros. La Tabla 19

muestra un resumen de las condiciones de operacion en el extractor.

La Tabla 19. Resumen de propiedades del extractor disefiado

Tipo de extractor Mezclador-sedimentador
NUmero de etapas de extraccion 1

Disolvente de extraccion y relacién en volumen | Acetona al 65%
Temperatura de operacion 26 °C

Presion de operacion 1 atm

Agitado en el tanque de mezclado 20 min

VVolumen del mezclador y del sedimentador 58.6 L

Nivel de agitacion 700 rpm

Tiempo de residencia en el sedimentador 8 horas

7 Conclusiones

El disefio del OFR para produccién de biodiesel y el extractor para refinamiento de glicerol,
propuestos en el presente trabajo, aseguran la optimizacién del proceso convencional de metandlisis
alcalina homogénea del aceite de ricino. El empleo de un OFR para produccion de biodiesel constituye
una mejora tecnoldgica, que minimiza el requerimiento de personal para control de calidad requerido

por un BATCH vy propicia la obtencion de un producto con propiedades fisicoquimicas uniformes,
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disminuye el requerimiento de volumen de un CSTR a la vez que ofrece altas velocidades de reaccion

y mejora la calidad de agitado de un PFR.

La semejanza en el proceso de mezclado entre un PFR y un BATCH propicia la obtencion de un 7 de
igual magnitud para ambos tipos de reactores y el valor de ¢ manejado para el disefio OFR, asegura
la semejanza entre el flujo pistén y el flujo neto, por lo que se puede asegurar el mismo 7 para este
ultimo reactor. La igualdad planteada entre los nimeros adimensionales Re, y Re;, asi como el manejo
de un St bajo, aseguran condiciones de entrada al OFR, en cuanto agitado, semejantes a las producidas
en el BATCH del estudio experimental. Ambos condicionamientos, agitado y z, hicieron factible el

disefio de un OFR empleando la cinética obtenida en un BATCH.

El disefio estructural del OFR; realizado para las condiciones minimas de operacion, de frecuencia y
amplitud de oscilacion, aseguran la posibilidad del manejo de flujos méas turbulentos, capaces de

mejorar aun mas la eficiencia del agitado, en funcién del sistema de bombeo de alimentacion elegido.

En cuanto al proceso de purificacion propuesto para la glicerina cruda, el sistema de lavado con
acetona constituye una innovacion tecnolégica, econdmica y menos peligrosa sobre otros sistemas de
lavado para el productor de biodiesel. Este paso ayuda a disminuir el persistente contenido de ceniza
y elimina el total contenido de residuos organicos contaminantes, residuos que constituyen un serio
problema para el uso de resinas de intercambio iénico o destilacién fraccionada. La acetona como
disolvente de extraccién, es conveniente para recuperacion y recirculacién en un proceso continuo,
debido a su bajo punto de ebullicion, también es mas estable a la luz y al aire que el éter, por lo que
presenta menor riesgo a la salud por explosién. Una de las principales ventajas del sistema de lavado
aqui propuesto, es que, en comparacion con otros disolventes, la acetona presenta una relativa baja
toxicidad que, junto con la pureza de producto obtenida, hacen del proceso de purificacion reportado
en el presenta trabajo, la opcién mas apropiada para la obtencion de un producto aplicable a la industria

alimenticia o farmacéutica.

En cuanto al disefio del extractor, los resultados experimentales obtenidos para el equilibrio de fases,
indican que es posible obtener glicerol de alta pureza empleando una relacion en volumen minima de

disolvente para una sola etapa de extraccion. Por otra parte, la precipitacion de sal durante el lavado,
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impide el uso de un extractor diferencial, por lo que la eleccién del tipo de extractor se reduce a un
mezclador-sedimentador. Finalmente, las semejanzas entre el tipo de extractor seleccionado y las
condiciones fisicas de obtencién del ELL en laboratorio, facilitaron el dimensionamiento del equipo,
mediante el balance de masa, realizado con base a los requerimientos de produccién seleccionados

con base en la literatura.

Meéritos cientificos y tecnoldgicos del presente estudio son que: el ELL del sistema ternario glicerol-
acetona biodiesel y su correspondiente uso no se encuentran previamente reportados en la literatura.
La implementacion de *H-RMN como técnica analitica para este tipo de estudios de equilibrio de fases
tampoco ha sido reportado. La validacion del modelo de solvatacion implicita de COSMO-RS para el
par de liquidos parcialmente miscibles glicerol-acetona tampoco ha sido previamente reportada en la

literatura.

7.1  Proyeccion del trabajo

Estudios como el presente son de gran valia para el subsecuente paso de disefio de proceso y abren las
puertas a otras ramas de la investigacion. La puesta en marcha del reactor, asi como la aplicacion de
variaciones en su disefio y aplicacion a otros insumos es posible. Durante el estudio experimental de
equilibrio liquido-liquido, se comprobo que la acetona es un disolvente capaz de ser aplicado para el
refinamiento del glicerol obtenido de la transesterificacion de jatropha curcas. La incapacidad de
Cosmotherx para predecir datos de equilibrio para mezclas acetona-glicerol es una potencial rama de
estudio, para la mejora en la aplicacion del sortware. Se concluye entonces que la continuacion en el
estudio de las ramas cientificas y tecnoldgicas relacionadas al presente estudio, contribuiran a la
implementacién de de la produccion de biodiesel y glicerol como parte de la imperiosa

reestructuracion energética nacional, que ayudara a reducir la dependencia econémica del petroleo.

8 Apéndices

Apéndice A: Modelo de actividad NRTL
Para un sistema de dos fases en ELL, la fugacidad del componente “i” en la fase I (/) debe ser igual

a la fugacidad del componente “i” en la fase Il (/). Es decir:
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fl=r1 (1A)
Que es igual a:

! =y pe! @)
L v 1 L L L

Donde: x/, x!1, y! y y! son las fracciones mol y los coeficientes de actividad del componente “i” en
L L 4 4

las fases | y Il; respectivamente, f2 es la fugacidad estandar, que es igual para ambas fases, por lo

que, para un sistema de dos fases liquidas que coexisten en el equilibrio se cumple que:

@
SVl =1 (4A)
Zl{\’ xl{I =1 (5A)

El modelo NRTL para un sistema multicomponente es [81]:

Iny; =

N N
Xj=17)iGjiXj N XjGij [ Ti=1X111Gij

> =T - = (6A)
N = N L N
Li=1CGriXk JEISN Grixe Y Yi=iGrjXi

Donde 7 y G son los parametros binarios para el modelo NRTL. Las letras i, j, k y | son indices para

los N componentes. Los parametros de interaccion binaria son calculados utilizando las ecuaciones:

by,
T =a + 7 +e InT (7TA)
ij ij T ij
aij = aji = Cyj (8A)
Gij = exp(—aijTij) (9A)
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Desarrollo del coeficiente de actividad (ecuacion 6A) para el componente “i” en un sistema

ternario:
Iny, = 1161 Xy + TG Xo + 73,63 X3
' G1iX1 + G2 X, + G3X5
+Z XlleG]_j‘i'Xszszj+X3T3j63j
G1}X1+GZJX2+G3}X3 Gle1+szX2 +G3}X3
Iny: — T1iG1i Xy + 121G Xo + T3;G3; X3
r G1iX1 + G2 X2 + G3iX3
4 X1Gjy -r- _ X1114G11 + X721 Goq + X331 G4
G11X1 + G21 X2 + G31X3 L . G11X1 + G21 X3 + G31X3
4 X,Gi, -r- _ X1T12G1 + X722 G2 + X3755G32)
G12X1 + Ga2X2 + G32X3 L 2 G12X1 + G22X5 + G32X3
+ X3Gi3 -r- _X1T13613 + X3723G23 + X3733G33)
Gi3X1 + Gy3Xo + Gy X5 L P G13X1 + Gp3X; + G33X3
Sustituyendo el coeficiente de actividad para el componente 1:
Iny, = T11G11X1 + 721621 X7 + 731631 X3
! G11X1 + G291 X5 + G31X3
1 X1G1q (r _ X1T11G11 + X3T21Goq + X3T31631)
G11X1+G21X5 + G31X3 H G11X1+G21 X7 + G31X3
X6y ( X1T12612 + X3T55Go; + X3T32632)
612X1+522X2 + G32X3 G12X1+G22X7 + G32X3
X363 ( _X1T13613 + X;3T53G03 +X3T33633)
613X1+523X2 + G33X3 G13X1+G23X7 + G33X3
Debido a que:
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Tii=0 (10A)

Asi como:

Gi=1 (11A)

Entonces:

Iny, = T21G21 X5 + 7310631 X3 N X, (_ XyT21Gy + X3T31G31)
N X561 (T _X1T12612 +X3T32032)
GioXi 4 Xy + G Xa \ 2 GoXy + Xy + G3,X5
N X363 (T B X1T13G13 + X2T23623)
G X146 Xy + Xa \ 2 G X, +GyaX, + X

T21G21X3 + 731631 X3 _ X1X5T21Gy1 + X1X3731G34
X1+ G21X3 + G31X3 (X1+G21X2 + G31X3)?
+ X3G12(T12G12X1 + T12Xy + T12G3X5 — X1 715615 — X3732G3,)
(G12X1 + X5 + G32X3)?
X3G13(+T13G23X5 + T13X3 — X 1713613 — X3T23G23)
(G13X1+G23X5 + X3)?

Iny: =

T21G21 X5 + 731631 X3 B T21G21 X, + 731631 X5

X1+ Gy Xy + G341 X3 ' (X;+G21X; + G31X3)2

X3G12(T12X; + 112G3,X3 — X373,G35) + X3G13(T13G23X5 + T13X3 — X5753G,3)
(G2Xy + X5 + G3,X3)? (G13X1+Gy3X; + X3)?

Iny, =

Tp1G21X5 + 731631 X3 _ Ty1G21 X, + T31631X3] [ 1

X, + Gy Xy + Gay Xq Y X 4Gy Xy + Gay X 11X +Goi X, 4 Ga1 X5

X3G12[T12X7 + X3G35(T12 — T35)] N X3G13[T13X3 + X5Go3(T13 — T23)]
(G12X1 + X5 + G3,X3)? (G13X1+G3X; + X3)?

Iny, =
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_ T21G21 X5 + 731631 X3 [ B Xy ] X3G1o[T12X, + X3G35(T12 — T32)]
"~ X1+ G Xy + G31X3 X14+G21X2 + G31X3 (G12X1 + X5 + G32X3)?
X3Gy30T13X5 + X5Gp3(T13 — T23)]
(G13X1+G23X5 + X3)?

lny,

Iny, = (721621 X5 + 731G31X3)(G21 X3 + G31X3) + X2G12[112X5 + X3G35(T10 — 13,)]
' (Xy + Ga1X7 + G31X3)? (G12X1 + X; + G32X3)?

+ X3G13[113X3+X3G23(T13 ;1’23)] (12A)
(G13X1+Go3X;+X3)

Coeficiente de actividad para el componente 2:
T12G12X1 + T22G22X5 + T32G32X;5
G12X1 + G2X, + G32X3

+ X162, (Tz1 X116 + XpTp1Gp + X3T31631)
G11X1+G21 X5 + G31X3 G11X1+G21 X5 + G31X3

N X2Gop (Tzz _ XiT12612 + XoT2pG, + X373 632)
G12X1+G2X5 + G32X5 G12X1+G22X;5 + G32X3

+ X3Go3 (Igg _ XiT13613 + XpTp363 + X3733 633)
Gy3X1+G23X5 + G33X3 G13X1+G23X; + G33X3

Iny, =

_ T12G12Xy + 732632 X3 X164 X3T21Gy1 + X373, G5
Iny, = T21 —

+
" X (_X1T12612 + X3T32632)

+ X3Gys (T _ X1T13Gy3 + X2T23623)
G1aX14G23Xs + Xa\ 2 GaX1+GpaXo + X3

T12G12X1 + T35G3,X3 N X1Gpy (121X + 721 X561 + 121631 X3 — X751 Go1 — X3731G34)
G12X; + X, + G32X3 (X1+Go1 X, + G31X3)?
B Xo(X1712G1p + X373,G3;)
(G12X1 + X7 + G32X3)?
4 X3Gy3(T23G13X1 + 12363 X5 + T23X3 — X1 T13G13 — X5753G23)
(G13X1+G23X; + X3)?

Iny, =
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Iny. — X1G21[T21X1 + X3G31(T21 — T31)] (X1T12612 + X3T32032)( _ X )
2= (X1+G21 X, + G31X3)? G12X1 + Xy + G32X3 G12X1 + X5 + G32X3
X3Go3[123X3 + X1G13(T23 — T13)]
(G13X1+Ga3X2 + X3)?
Iny. = X1Gp1 (121 X1 + X3G31(To1 — T31)] | (X1712G10 + X3735G32) (G Xy + G35X3)
yz (X1 +G?1X2 + GH‘IX?)Z (G17X1 + X? + G'Q')X'{)z
X3G23[T23X3+X1G13(T23—T13)]
+ (G13X1+G23X2+X3)? USA)
Coeficiente de actividad para el componente 3:
Iny, = T13G13X1 + 723G23X> 4 X1G31 (r 3 X2721G21 + X3T31631)
37 GuaXy 4 GpaXo + X3 Xj 4Gy X, + Gy Xz \ 31 X 46,1 X, + G, X
+ X2G3; (T _ X1T12G12 + X373 632)
G Xy + X, + G Xa \ 32 GoXy 4+ X, + GapXs
+ X3 (_ X1713G13 "‘Xzfzsazs)
Inys = X1G31(T31Xy + 131621 X5 — X3721G31) + X3G3p(T32X5 + T32G12Xy — X1715G13)
3 (X1+G21X2 + G31X3)? (G12X1 + X2 + G32X3)*?
T13G13X1 + T23G23X> [1 3 X3 ]

X1G31[131 X1 + X261 (131 — 721)] + X2G32[132X2 + X1G12(T32 — T12)]
(X1 +G21 X5 + G31X3)? (G12X1 + X5 + G3,X3)?

Iny; =

+ (T13G13X1+T23G23X2)(G13X1+G23X3) (14A)

(Gy3X1+Gy3 X, +X3)?

Apéndice B: Iteracion de los parametros de interaccion binaria por el modelo NRTL

1.- Establecer las composiciones molares experimentales para los tres componentes en las fases | y
I
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2.-Fijar los valores para Ci;. Para una pareja de liquidos inmiscibles Ci;; = 0.2, para una pareja de
liquidos miscibles Ci; = 0.3

3.-Fijar valores para para b;

4.- Calcular z;; con la expresion: 7;; = %il

5.-Calcular Gy

6.-Calcular yi

7.- Establecer dos composiciones experimentales en alguna de las fases (de acuerdo a la regla de las

fases de Gibbs F = C - P - R + 2) y recalcular las restantes con las ecuaciones 19-21

8.- Calcular:

n 2

F=Ym ¥* ¥ (£-x) (1B)
k=1 j=1 i=1 ik ijk

(Donde xijk — xijk es la diferencia entre las composiciones en masa calculadas y las

experimentales.)

9.- (F< Criterio de convergencia? (si = continua al paso 10; no = regresa al paso 3)

10.- Calcular la desviacion estandar cuadratica media (RMSD):

Y,

ex ca 2
S % S wEiP-wgd) ) (2B)

RMSD = (
6N

Donde werr — weal gs la diferencia entre las composiciones en masa calculadas y las experimentales.
ijk ijk

N es el nimero de lineas de reparto). Finalmente se obtienen b;; y a;;.
Apéndice C: Prueba de la recta tangente

Fuertes desviaciones positivas de la ley de Raoult indican la separacion de una mezcla en dos fases

liquidas. Es decir, para un sistema binario [92]:

Gideal = x1g1 + x2g92 + RT (x1lnx1 + x2lnx2)  (1C)

89



Cuando una sustancia es pura, es decir en x1 = 1y en x2 = 1 se obtiene que:
(x1lnx1 + x2lnx2) = 0 (20)
Por otra parte, para una mezcla binaria siempre se cumple que x1 y x2 < 1, se obtiene entonces que:
(x1lnx1 + xz2lnx2) <0 (3C)
Por lo que la energia de Gibbs presenta un “minimo”. Para un sistema real:
Greal = Jideal + 9" (4C)
Donde g£ es la energia libre de Gibbs en exceso, por lo que:
greal = Gideal + RT (x1lny1 + x2lny?2) (5C)
Cuando hay una desviacion mas positiva de la ley de Raoult g£ se incrementa, por lo tanto también
Jreal S€ iNCrementa, utilizando la ecuacion de Porter para la energia libre de Gibbs en exceso se

obtiene que g£ como funcion de x1y x2:

9 = Axlx2 (6C)
RT

Reemplazando las fracciones molares por los nimeros de moles se obtiene:

(n1+ _GF _ Anine
n2)g* RT ni+n
RT
0GE/RT Anz2(n1 + n2) — Aninz
Iny1 = (——) = >
on1 - (n1 +n2)
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Iny1 = Ax} (7C)
De forma similar se obtiene que:
Inyz: = Ax} (8C)

Por lo que el coeficiente A puede ser obtenido de las fracciones molares experimentales. De acuerdo
al criterio de minima energia o también conocido como criterio de la recta tangente, si hay una brecha
de miscibilidad en una mezcla binaria, existen dos puntos con una tangente comun en los cuales la
energia de Gibbs es mas baja que para la mezcla homogénea y que para los componentes puros. En la

Figura 1C, la existencia de estas dos fases liquidas, con menor energia, estan representadas por los
puntos x! y x!I.
1 1

1600
-+ RT = 2500 J/mol
1200 -+ g4 =800 J/mol
g =0 J/mol

g (J/mol) —

|
M
o o
o o
.
I
\
~

Figura 1C. Prueba de la recta tangente para una mezcla liquida binaria
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En la Figura 1AC la energia de Gibbs presenta un punto de inflexion, es decir:

Ch., < (9C)

Este criterio aplica para la energia de Gibbs de mezclado, por lo que la receta suficiente para la
elaboracion de la recta tangente y comprobacién de la consistencia termodinamica en una separacion

de fases es:

A In(x y )y +x In(x y) (10C)
1 11 2 202
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