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RESUMEN

Titulo: EVALUACION DE TECNOLOGIAS DE EXTRACCION DE ACEITE Y
PRODUCCION DE BIODIESEL DE PALMA AFRICANA APLICANDO EL ANALISIS
EXERGETICO

Autor: Wilmer Arturo Jaimes Meza
Palabras claves: Biodiesel, Analisis exergético, irreversibilidades
Descripcion

En este trabajo se realizé una serie de analisis desde el punto de vista exergético al
proceso de extraccion de aceite de palma, donde se calculd la exergia destruida
(Irreversibilidades) a cada una de las etapas principales de la cadena productiva, se
encontraron los principales sumideros de energia y etapas con posibilidades de mejoras
tecnoldgicas. También se realiz6 una comparacién de cuatro procesos de produccion de
biodiesel (a partir de aceite de palma) con diferentes tecnologias, con el propésito de
encontrar aquel con los mejores indicadores exergéticos, es decir el proceso que mejor
aprovecha la energia de las materias primas. Ademas esta metodologia de analisis puede
usarse como un nuevo criterio de seleccion de procesos (adicional a los analisis
ambientales o de ciclo de vida y los estudios de prefactibilidad econdmica).

Como resultados se encontré que en el proceso de extraccion de aceite de palma las
etapas de prensado y digestién son las que mayores irreversibilidades presentan, con un
39% y 23% respectivamente; y la clarificacion y el secado son las etapas con las mejores
eficiencias exergéticas (97% y 99%). Ademas como resultado de la comparacion en los
procesos de produccion de biodiesel se encontré6 que la tecnologia de produccién
mediante destilacién reactiva es la que mejores resultados mostré (menor exergia
destruida, una de las mas altas eficiencias exergéticas y menor relacién
exergia_destruida/exergia_entrada), este proceso logré un rendimiento masico de 0,87 kg
de biodiesel por cada kg de aceite de palma.

*Tesis de Maestria
** Faculta de Ingenierias fisicoquimicas. Escuela de Ingenieria Quimica. Director:
ViatcheslavKafarov. Co-director: Israel Herrera Orozco
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ABSTRACT

Title: EVALUATION OF OIL EXTRACTION TECHNOLOGIES AND BIODIESEL
PRODUCTION FROM PALM OIL USING EXERGETIC ANALYSYS

Author: Wilmer Arturo Jaimes Meza

Keywords: Biodiesel, Exergy Analysis, irreversibility

Description

Several analyses were performed to the oil pal extraction process, in which the exergy
destroyed (Irreversibilities) was calculated for every stage of the process, therefore, the
main energy sinks and the stages that allow more technological improvements were found.
Moreover, a comparison between four biodiesel production processes (from palm oil),
using different technologies, was performed. The objective was to find the process with the
best exergetic indexes, namely the process that uses the raw material energy in the most
efficient way. In addition, this methodology can be used as a new process selection
criterion (along with the environmental analyses or life cycle analysis and the economic
prefeasibility studies).

As a result, it was found that in the palm oil extraction process, the stages with higher
irreversibilities are Pressing and Digestion, with 39% and 23%, respectively; whilst
Clarification and Drying are the most exergetically efficient (97% and 99%, respectively).
Also, as a result from the comparison of the four biodiesel production processes, it was
found that the production technology using reactive distillation exhibited the best results
(less exergy destroyed, one of the highest exergetic efficiencies and less ratio
Exergy_destroyed/Exergy_input), this process achieved a yield of 0.87 kg of biodiesel per
kg of palm oil.

*Master Thesis
** Faculty of Physicochemical Engineering, Chemical Engineering School. Director: Viatcheslav
Kafarov. Co-director: Israel Herrera Orozco
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INTRODUCCION

La busqueda constante por desarrollar procesos energéticamente mas eficientes,
con mejor aprovechamiento de sus recursos y a su vez con menores impactos
ambientales, ha impulsado metodologias de andlisis de proceso con el objeto de
minimizar sus impactos econémicos, ambientales y energéticos. Actualmente la
metodologia de analisis exergético se esta aplicando mucho a procesos
industriales, para disefiar tecnologias y/o determinar etapas con ineficiencias

energeéticas.

En el presente trabajo se realiz0 una serie de andlisis desde el punto de vista
exergeético a un proceso real de extraccion de aceite de palma, en un escenario
Colombiano (Una planta de beneficio ubicada en la region de San Alberto, Cesar)
y donde mediante balances de energia se calculé la exergia destruida
(Irreversibilidades) y la eficiencia exergética de cada una de las etapas de esta
cadena productiva. Se encontraron los principales sumideros de energia y etapas

con posibilidades de mejoras tecnologicas.

Se realizd una comparacion de cuatro procesos de produccion de biodiesel (a
partir de aceite de palma) con diferentes tecnologias, aplicando el concepto de
exergia con el objeto de encontrar aquel con los mejores indicadores de
rendimiento, es decir el proceso que mejor aprovecha la energia de las materias
primas. Los cuatro procesos estudiados son: 1. la produccion de biodiesel con
catélisis basica y en fase homogénea. 2. Con catélisis acida en fase heterogénea.
3. Catdlisis basica y fase heterogénea y 4. La destilacién reactiva para la
produccion de biodiesel. Para encontrar el proceso exergéticamente mas eficiente
se tuvo en cuenta cuatro criterios, la exergia destruida total, la eficiencia
exergética y las relaciones exergia destruida/exergia entrada y exergia
destruida/kg de biodiesel.
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Como resultados se encontré que en el proceso de extraccién de aceite de palma
las etapas de prensado y digestion son las que mayores irreversibilidades
presentan; y la clarificacion y secado son las etapas con las mejores eficiencias
exergéticas. De los resultados de la comparacion en los procesos de produccion
de biodiesel se encontré que la tecnologia con catdlisis acida y fase heterogénea
fue la que aprovecha en menos proporcién la energia disponible en sus recursos.
Ademas, la produccién mediante destilacion reactiva es la que mejores resultados
exergeticos mostro, una de las mas altas eficiencias, menor relacion exergia
destruida/exergia entrada y logra un rendimiento masico de 0,87 kg de biodiesel

por cada kg de aceite de palma.

Ademas esta metodologia de analisis puede usarse como un nuevo criterio de
seleccion de procesos (adicional a los analisis ambientales o de ciclo de vida y los

estudios de prefactibilidad economica).
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1. MARCO TEORICO

1.1RESENA HISTORICA DEL BIODIESEL

El uso por primera vez de aceites vegetales como combustibles se remonta al afio
de 1900, siendo Rudolph Diesel quien lo utiliza por primera vez en su motor de

ignicibn-compresion y quien predijera el uso futuro de biocombustibles.

Durante la segunda guerra mundial y ante la escasez de combustibles fésiles, se
destaco la investigacion realizada por Otto y Vivacqua en el Brasil, sobre diesel de
origen vegetal, pero fue hasta el afio 1970, que el biodiesel se desarrollo de forma
significativa a raiz de la crisis energética que sucedia en el momento y al elevado

costo del petréleo.

Las primeras pruebas técnicas con biodiesel se llevaron a cabo en 1982 en Austria
y Alemania, pero solo hasta el afio de 1985 en Silberberg (Australia), se construyé

la primera planta piloto productora de RME (Rapeseed Methyl Ester).

Actualmente es producido y utilizado en toda Europa como energia renovable y
limpia, puesto que el consumo de biodiesel reduce el nivel de emisiones de CO,,
de sulfuros, el humo visible, los olores nocivos, entre otros [CORPODIB, 2003].
Ademas puede ser usado en motores diesel sin modificar usando el biodiesel puro

o0 mezclado con el diesel de petréleo.

Hoy en dia paises como los Estados Unidos, Argentina, Alemania, Francia y Brasil
son pioneros en la produccion, ensayo y uso de biodiesel. La tablal muestra las

producciones para el 2009 de paises de América latina.
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Tabla 1. Principales productores de biodiesel en América latina

Produccién (millones

Pais Materia prima _
de Litros)

) Soya, Girasol, Colza, Algodén, Ricino, Jatropha,
Brasil ) ) 1608,00
Palma aceitera, Babast, Nabo forrajero.

) Soya, Girasol, Colza, Cartamo, Mani, Ricino,
Argentina 1340,46
Jatropha, etc.
Colombia Palma africana, Maiz 330,76
Peru Palma africana 69,63
Soya, Girasol, Colza, Mani, Algodén, Sésamo,

Paraguay o 5,80
Ricino, Jatropha

Fuente: tomado de Duffey, 2011.

1.2 VENTAJAS ENERGETICAS, MEDIOAMBIENTALES Y
ECONOMICAS DEL BIODIESEL

El uso del biodiesel como combustible liquido para combustion interna presenta

las siguientes ventajas, (tomado del documento de CORPODIB, 2003).

Desarrollo sostenible

Agricultura energética

El biodiesel se produce a partir de cultivos que abundan en nuestro pais,

como es la palma africana.

Impacto ambiental

Es el Unico combustible alternativo en cumplir con los requisitos de la
Agencia de Proteccion Ambiental (EPA), bajo la seccion 211(b) del “Clean

Air Act”, Reduce emisiones de CO; (Protocolo de Kyoto).
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Reduccién de las emisiones contaminantes: SO,, particulas, humos

visibles, hidrocarburos y compuestos aromaticos.

Efectos positivos para la salud, ya que reduce compuestos cancerigenos
como PAH

La combustion de biodiesel disminuye en 90% la cantidad de hidrocarburos
totales no quemados, y entre 75-90% en los hidrocarburos aromaticos.
Ademds proporciona significativas reducciones en la emanacion de
particulas y de monéxido de carbono. Proporciona un leve incremento en
oxidos de nitrogeno dependiendo del tipo motor. Distintos estudios en
EE.UU. han demostrado que el biodiesel reduce en 90% los riesgos de

contraer cancer.

Balance energético positivo (sin emisiones netas).

El biodiesel es biodegradable en solucién acuosa, el 95% desaparece en 28
dias y tiene un punto de inflamacion de 150°C que se compara muy

favorablemente al diesel de petréleo cuyo valor es de 50° C.

Los olores desagradables de la combustion del diesel del petréleo, son
reemplazados por el aroma de las palomitas de maiz o papas fritas que se

producen con el biodiesel.

Motores de combustion interna

El biodiesel funciona en cualquier motor diesel convencional, no requiere
ninguna modificacion. Puede almacenarse puro o en mezcla, y por tener un
punto de inflamacién superior, la manipulacion y el almacenamiento son

mas seguros que en el caso del combustible diesel convencional.
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El biodiesel puede usarse puro o mezclarse en cualquier proporcion con el
combustible diesel de petréleo. La mezcla mas comun es de 20% de
biodiesel con 80% diesel de petrdleo, denominado "B20".

El biodiesel contiene 11% de oxigeno en peso y no contiene azufre. El uso
del biodiesel puede extender la vida Util de motores porque posee mejores
cualidades lubricantes que el combustible de diesel fosil, mientras el
consumo, encendido, rendimiento y torque del motor se mantienen

practicamente en sus valores normales.

El biodiesel es un combustible probado satisfactoriamente en mas de 15

millones de km en los Estados Unidos y por mas de 20 afios en Europa.

La oficina del presupuesto del congreso y el departamento de defensa, el
Departamento de Agricultura de los Estados Unidos, junto con otros
organismos han determinado que el biodiesel es la opcion mas econémica
de combustible alternativo que reune todos los requisitos del Acta de

Politica Energética.

1.3 FUNDAMENTOS DEL PROCESO DE PRODUCCION DE BIODIESEL

La ASTM (American Society for Testing and Materials), define biodiesel como
“esteres monoalquilicos de acidos grasos de cadena larga derivados de lipidos
renovables tales como aceites vegetales o grasa de animales y que se emplea en
motores diesel o en calderas de calefacciéon”. El biodiesel se obtiene a partir de
materias primas agricolas (aceites vegetales), grasas animales y aceites usados
[Zhang, 2003]. Como cualquier otro combustible necesita disponer de unas
especificaciones que enumere las propiedades y garantice la calidad de producto.
Ademas, debe cumplir los requisitos para los combustibles minerales de
automocion, los requerimientos especificos y los métodos de control para la

comercializacion y distribucion de ésteres metilicos de acidos grasos, los cuales
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se encuentran en la norma Europea EN 14214 y las especificaciones para el

biodiesel en Colombia se encuentran en la Norma Técnica Colombiana 5444.

El método usado tradicionalmente para la obtencibn de biodiesel es la
transesterificacion (también llamada alcohdlisis). Se basa en la reaccion de
moléculas de triglicéridos con alcoholes de bajo peso molecular (metanol, etanol,
propanol, butanol) para producir esteres y glicerina [Gerpen, 2004; Avila y otros,
2008; Darnoko, 2000; Marchetti y otros, 2007]. La reaccion de transesterificacion
se desarrolla en una proporcion molar de alcohol a triglicérido de 3 a 1 (reacciona
tres moles de alcohol con una mol de triglicérido), hay que afiadir una cantidad
adicional de alcohol para desplazar la reaccion hacia la formacion del éster
metilico. Ademas, la formacion de la glicerina, inmiscible con los ésteres metilicos,
juega un papel muy importante en el desplazamiento de la reaccién hacia la

derecha, alcanzandose conversiones cercanas al 100%.

A continuacion se presentan las diferentes reacciones intermedias reversibles que
tienen lugar en la transesterificacion, en donde el triglicérido es convertido
consecutivamente en diglicérido, monoglicérido y glicerina; en cada reaccion un

mol de éster metilico es liberado.
Triglicéridos + R'OH < Diglicéridos + R'COOR,
Diglicéridos + R'OH < Monoglicéridos + R'COOR,

Monoglicéridos + R'OH < Glicerina + R'COOR;

El proceso mas comun para obtener los ésteres es el calentamiento de una
mezcla de alcohol y los AGL del aceite crudo en presencia de acido sulfurico,
utilizando el reactivo mas econémico en exceso para aumentar el rendimiento y
desplazar el equilibrio hacia la derecha (esterificacion de Fischer) [Mazo y otros,

2007]. El &cido sulfarico sirve en este caso tanto de catalizador como de sustancia
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higroscépica que absorbe el agua formada en la reaccion, o en ocasiones es

sustituido por &cido fosférico concentrado.

1.4 TECNOLOGIAS DE PRODUCCION DE BIODIESEL

El proceso de produccibn de biodiesel y en especial la reaccion de
transesterificacion requiere de catalizadores para elevar las velocidades de
reaccion y en algunos casos evitar reacciones no deseadas (como la
saponificacion), en este sentido se han desarrollado y probado diferentes vias
cataliticas tanto a nivel laboratorio como a escala piloto, siempre con la idea de
escalarlas a nivel industrial. A continuacion se realiza una breve descripcion de
algunas de estas tecnologias [CORPODIB, 2003; Gerpen, 2004; Marchetti y otros,
2007; Vera y otros, 2005; Bunyakiat y otros, 2006; Kasteren y otros, 2007; Garcia
y otros, 2006].

1.4.1. Catalisis acida: La transesterificacion es catalizada por acidos de Bronsted
como el sulfénico o el sulfurico: las conversiones a ésteres son elevadas,
superando el 99%, pero la velocidad de reaccion es lenta, sobrepasando en
algunos casos las tres horas para condiciones normales. Ademas, se requieren
temperaturas superiores a los 100°C, la separacion del glicerol es dificil de realizar

y se requieren materiales de construccion resistentes para los equipos.

1.4.2. Catalisis con lipasas: Las enzimas hidroliticas se han aplicado en las
sintesis quimicas gracias a su estabilidad, tolerancia a los solventes y a que no
requieren de coenzimas. La aplicacion de este método aun no es viable
comercialmente, debido a que posee cinéticas relativamente lentas, y a que las

condiciones de operacion son bastante rigurosas.

1.4.3. Catalisis alcalina no io6nica: Para simplificar las manipulaciones del
proceso se han realizado numerosos estudios acerca del desempefio de bases

organicas. Se han empleado guanidinas, amidinas, piperidina, trietilamina, entre
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otras. Los resultados han variado de acuerdo a la sustancia utilizada, pero en
general, se obtienen conversiones altas y tiempos minimos de reaccién. Sin
embargo, este método tiene como desventajas la dificultad de separacion de los
productos y un costo elevado del catalizador.

1.4.4. Catdlisis heterogénea: Se han probado polimeros con unidades quimicas
que proporcionan sitios activos basicos no i6nicos, como poliestireno-
divinilbenceno, poliuretanos y alquilguanidinas soportadas, entre otros, los cuales
presentan la ventaja, de que el catalizador no se incluye como una impureza y la
cinética de separacion de los productos es rapida. A pesar de ésto, el método no
es viable para grandes volimenes de produccion, pues es muy susceptible a las

impurezas, y el catalizador es costoso.

1.4.5. Catélisis supercritica: En este método los reactivos se llevan a las
condiciones criticas del alcohol utilizado (generalmente metanol), y se cargan al
reactor. La cinética es 10 veces mas rapida que el mejor de los anteriores casos,
con conversiones superiores al 99%. Posee como desventajas las condiciones
extremas de operacion (350°C y 30MPa), que lo hacen inviable para la produccion

a gran escala.

1.4.6. Catalisis alcalina: Es el proceso industrialmente mas desarrollado y
empleado, puesto que los catalizadores empleados, como hidréxidos o carbonatos
de sodio o potasio, son baratos, son menos corrosivos que los catalizadores
acidos y se alcanzan conversiones superiores al 99%; la cinética es relativamente
rapida, no requiere equipos complicados y la separacion de los productos es facil
de realizar. Su desventaja consiste en la necesidad de tener ausencia total de
agua, puesto que ésta induce una hidrolisis con formacion de jabones y pérdidas

de éster.

27



1.5 MATERIAS PRIMAS PARA PRODUCCION DE BIODIESEL

Las materias primas que se pueden emplear en la obtencién de biodiesel son muy

variadas y pueden clasificarse como aceites vegetales, grasas animales y aceites

rehusados. Cuando se trata de los aceites vegetales éstos tiene otra clasificacion,

COMoO se muestra a continuacion.

Aceites vegetales.

Aceites de semillas oleaginosas: girasol, colza, higuerilla, soja y coco.
Aceites de frutos oleaginosos: palma.

Aceites de semillas oleaginosas alternativas: Brassicacarinata, Camelina
sativa, Pogianus.

Aceites de semillas oleaginosas modificadas genéticamente: Aceite de
girasol de alto oleico.

Aceites vegetales de final de camparfa: Aceite de oliva de alta acidez.

Aceites reciclados de cocina.

Grasas animales: Sebo de distintas calidades.

Cada uno de los aceites 0 grasas poseen composiciones diferentes (en cuanto a

los triglicéridos y los acidos grasos), la tabla 2 muestra algunas de estas

composiciones.
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Tabla 2. Composicion en peso de acidos grasos contenidos en algunos aceites

vegetales

Acido . :

Graso Formula Soya Mani Girasol Palma Coco Sebo
L&aurico 12:0 0,1 - - - 46,5 0,1
Miristico 14:0 0,1 - - 1,4 19,2 2,9
Palmitico 16:0 6-10 10,4 6,4 43,9 9,8 28,7

Esteérico 18:0 2-5 8,9 2,9 17 3,0 19,5

Oleico 18:1 20-30 47,1 17,7 30,1 3,0 444

Linoleico 18:2 50-60 32,9 72,9 9,5 2,2 3,6
Linolénico 18:3 5-11 0,5 - 0,3 0 0,9

Fuente: Tomado de Demirbass, 2008.

1.6 DESTILACION REACTIVA

La destilacion reactiva (DR) conjuga dos procesos en uno solo, particularmente
trabaja en una torre de destilacion en la cual ocurre una reaccion quimica, es decir

actia como un reactor y como una columna destiladora simultaneamente.

Los procesos industriales en que una destilacion reactiva es factible de
implementar es aquella cuya reaccion quimica esta limitada por el equilibrio,
reacciones caracterizadas por tener altos calores de reaccion, reacciones en fase
liguida que necesitan gran exceso de uno de los reactivos, cuando se desean
eliminar reacciones colaterales o cuando hay formacion de azeotropos.
Reacciones como las de esterificacion, hidrolisis, transesterificacion entre otras,
son buenas candidatas para ser llevadas a cabo mediante destilacién reactiva.
Ademéas, la DR es particularmente ventajosa en procesos de esterificacion,
cuando la alimentacion de triglicéridos tiene altos contenidos de acidos grasos
libres por ejemplo en el caso de grasas residuales (aceite de cocina, grasas
amarillas, cebo, etc.) o los acidos grasos obtenidos por una reaccién preliminar de
hidrdlisis [Doherty y otros, 1992].
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Procesos mediante DR han sido estudiados y reportados por diferentes
investigadores desde hace un tiempo, obteniendo buenos resultados para
diferentes tipos de reacciones. A continuacién se hacen una descripcion sobre
estos estudios.

He y otros [2005] y Singh y otros [2004] reporta un nuevo sistema usando DR para
la produccion de biodiesel de aceite de canola y metanol, usando KOH como
catalizador. En este sistema, la relacion molar de alimentacién de metanol a aceite
es de 4:1, obteniendo una conversion del 95% en 3 minutos a una temperatura de
la columna de 65°C. El flujo ascendente de metanol en forma de vapor sirve como

un sistema de agitacion, ayuda a la uniformidad de la mezcla en cada plato.

Singh y otros [2004] estudiaron la produccion de biodiesel por destilacion reactiva
a escala de laboratorio usando aceite de canola y metanol en exceso, con KOH
como catalizador. En este estudio se evaluaron dos alternativas, en la primera, los
reactivos se alimentaron directamente a la columna, mientras que en la segunda
se hicieron pasar por una etapa de reaccion previa. Con la segunda opcion se
obtuvo una concentracion de éster metilico del 91,7% extraido por el fondo de la

columna.

En 1980, 60 afios después la aplicacion industrial de la destilacion reactiva se dio
como parte del desarrollo de las plantas de la Eastman Chemical [Lin y otros,
2008] quienes utilizaron simulaciones que permitian la minimizacion del tamafio de
los reactores y de las corrientes de recirculacion, maximizar el rendimiento y la

conversion, y refinar el acetato de metilo en un nimero minimo de etapas.

De ahi en adelante se han venido realizando investigaciones encaminadas a
disefiar y evaluar en forma mas rapida y economica el proceso de destilacion
reactiva para su uso en la obtencion de otros productos de interés mediante

simulaciones, montaje de plantas experimentales y piloto; es por esto que existen
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reportadas varias aplicaciones comerciales de la destilacion reactiva: sintesis de
etil, butil y metil acetatos, hidrolisis de acetato de metilo, remocién de etanol de
formaldehido, MTBE, TAME, ETBE, hidrogenacion de aroméaticos, sulfuracion e
hidrosulfuracion, produccién de isobutileno, etil benceno y formacion de ésteres de
acidos grasos, entre otros [Doherty y otros, 1992].

En los casos de biocombustibles, se han realizado simulaciones del proceso de
produccién de biodiesel por destilacion reactiva en el simulador comercial ASPEN
PLUS [Doherty y otros, 1992; Lin y otros, 2008], donde modelos como UNIQUAC y
UNIFAC Dormund modificado han sido usados.

Omota y otros [2003] demostré que no era necesario el uso de metanol en gran
exceso aun operando a bajas relaciones de reflujo de alcohol. Para complementar
los estudios experimentales realizados a escala de laboratorio, se encuentran
reportadas en la literatura algunas simulaciones en la produccién de biodiesel
combinando reaccion y separacion en una columna de destilacion [Kiss, 2009;
Dimian, 2009]. En estas simulaciones se puede observar como el producto es

retirado continuamente favoreciendo la reaccion directa.

1.7 SIMULACION: DEFINICION E IMPORTANCIA

El concepto de simulacién puede considerarse desde diferentes contextos y cada
uno de estos implica una definicion diferente, pero para el caso de simulacion de
procesos desde la rama de ingenieria la definicion mas acertada puede ser la
propuesta por Thomas T. Goldsmith Jr. y Estle Ray Mann en 1976 donde la
definen de la siguiente manera: “Simulacion es una técnica numérica para
conducir experimentos en una computadora digital. Estos experimentos
comprenden ciertos tipos de relaciones matematicas y logicas, las cuales son
necesarias para describir el comportamiento y la estructura de sistemas complejos

del mundo real a través de largos periodos”; 6 la formulada por R.E.
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Shannon(1976), "La simulacion es el proceso de disefiar un modelo de un sistema
real y llevar a término experiencias con él, con la finalidad de comprender el
comportamiento del sistema o evaluar nuevas estrategias -dentro de los limites
Impuestos por un cierto criterio o un conjunto de ellos - para el funcionamiento del

sistema".

El uso de simuladores dentro del ambito de la ingenieria quimica cobra una gran
importancia debido a que minimiza el esfuerzo humano para la resolucion de los
calculos complejos que normalmente lleva asociado un proceso de ingenieria. Por
este motivo la simulacién de varios procesos en serie facilita la toma de
decisiones, ya que los resultados obtenidos permiten un analisis logico del

proceso.

Dentro de los simuladores comerciales mas utilizados en el tema del que se habla

se encuentran los siguientes:

Hysys: Es un simulador comercial de mdltiples aplicaciones. Muy utilizado en

guimica e ingenieria de petréleos por su facilidad en separaciones.

Aspen Plus: Es un simulador estacionario, secuencial y modular. Modela y simula
cualquier tipo de proceso para el cual hay un flujo continuo de materiales y energia

de una unidad de proceso a otra.

Chemcad: Simulador de procesos utilizado en varias industrias, desde la
refinacion del crudo hasta la produccion de cosméticos. Permite resolver muchos
de los problemas de la ingenieria quimica en poco tiempo y con resultados

confiables.

Super Pro-Designer: Simulador de procesos lider en la industria biotecnolégica.
Utilizado en el ciclo de vida de productos y su comercializacién, facilitando la

optimizacion de procesos.
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Teniendo en cuenta los tipos de procesos a estudiar se consideraron dos
simuladores para llevar a cabo este trabajo de investigacion, los simuladores
Aspen Hysys y aspen Plus.

1.8 ANALISIS EXERGETICO: CONCEPTOS, FUNDAMENTOS Y
APLICACION

Los fundamentos tedricos del concepto de exergia fueron expuestos por Gibbs en
1875 en un Trabajo titulado "On the equilibrium of Heterogeneous Substances", en
donde le llama "Energia disponible del cuerpo y del medio”.

En 1889 el francés Gouy propuso, con el nombre de "Energie Utilisable" (energia
utilizable), el empleo de una nueva funcion termodinamica para generalizar el
hecho conocido de que solamente una fraccion de energia térmica puede ser

convertida en energia mecanica.

En 1951 el norteamericano Joseph H. Keenen publicé un articulo cuyo propdsito
era el de desarrollar el concepto de Gibbs en forma mas general de lo que habia
hecho hasta la fecha. Propone entonces una nueva funcion de estado equivalente

a la exergia, a la que llamé "Availability” (disponibilidad).

Posteriormente, en 1953, el aleman E. Schmidt se refiere a la exergia como

"Technldche Maximale Arbeit" (trabajo técnico maximo).

En 1955, el francés Gibert nombra a la exergia como "Energie non Degradée en
Chaleur" (Energia no degradada en calor) y propone su empleo para estudios del

ahorro de energia en procesos industriales.

Es hasta mediados de la década de los cincuentas en que los especialistas en el
tema empiezan a proponer un término de aceptacién mundial; asi que en 1945 el

aleméan U. Grigull propone la palabra "Ekthalpie" (Ectalpia = rendimiento calorico),
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gue en 1956 es rebatida por el yugoslavo Z. Rant, que considera que la capacidad
de trabajo no es "Thalpie" (calor) ni "Ekthalpie”, sino la obtencién auténtica de
trabajo. Rant establece la palabra "Exergie" (Exergia = trabajo que puede ser
extraido) como el término que debe emplearse, fundamentando su estructuracion

con base en su significado etimoldgico.

A principios de la década de los sesentas fueron establecidos los fundamentos del
método de exergia, entendiéndolo como un desarrollo integrado de los principios
de la termodindmica a sistemas industriales reales. Los primeros en este
desarrollo - aunque utlizando diferentes términos para la exergia — fueron

Bosnajakovic, Trepp, Bachr, Brodyanskii, Tribus.

En 1963, Tribus sugiri6 a Evans que el término "Exergy" (exergia) era mas
adecuado que "Available Energy" (energia disponible) debido a que la exergia no
puede ser considerada como una clase de energia, tal como lo implican los
términos "Available Energy" y "Availability”, sino como una medida del alejamiento

de un sistema del equilibrio.

Finalmente, en 1970 El-Sayed y Evans proponen el nombre de "Essergy” (esergia)
para referirse al término exergia, que ya habia sido y sigue siendo hasta la fecha

aceptado mundialmente.

En la actualidad, la exergia se conoce como un parametro que mide la calidad de
la energia. Este parametro puede emplearse para analizar la eficiencia energética
de los procesos industriales. Con un analisis de exergia pueden compararse
diferentes alternativas para determinar cual tiene el mayor rendimiento energético.

Sin embargo, no proporciona soluciones por si misma.

Este concepto desde sus primeras apariciones ha sido de mucha ayuda en la
evaluacion de procesos industriales, por ejemplo en 1968, Koot hizo un estudio

sobre las pérdidas exergéticas en un evaporador flash donde concluye que éstas
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son debidas a las irreversibilidades de la expansion isoentalpica de este proceso.
G. Bodvarsson y col. en 1972 determina el maximo trabajo posible o la exergia de
aguas termales, de igual forma muchos investigadores como Thirumaleshwar en
1979; Kotas en 1980; Al-Najem y otros. en 1992; Besta y otros en 1993, y otros
mas [Sorin y otros, 1998; De Oliveira y otros, 1997; Wall, 1988; Koroneos y otros,
2003; Taniguchi y otros, 2005; Rosen y otros, 2003; Scott, 2003; El-Sayed, 2002;
Verkhivker y otros, 2001], han centrado sus estudio en el concepto de exergia
como criterios de evaluacion. En los ultimos afios, y debido a la situacién
ambiental actual, el andlisis exergético se esta aplicando a los procesos de
produccién de combustibles de origen fésil y aquellos denominados combustibles
alternativos, con el fin de hacerlas mas eficientes y sostenibles. En afio 2007
Talens y otros [2007] realizaron investigaciones en este campo y aplicado al
proceso de produccion de biodiesel, donde sugieren el uso de hidroxido de potasio
y el acido sulfarico como catalizadores y donde su estudio mostréo unas bajas

pérdidas exergéticas.

A continuacion, se presentara de manera muy sintetizada los conceptos basicos
gue se deben tener en cuenta para realizar un analisis exergético [Dincer y otros,
2007].

1.8.1. Exergia. El concepto de exergia surge como un problema en la
termodinamica ingenieril en el momento de modelar sistemas o0 sustancias con
ayuda de la primera ley de la termodinamica y que no estan en un equilibrio con su
entorno. Por ejemplo, un sistema que esta a una temperatura superior o por
debajo de la correspondiente al ambiente, tedricamente puede usarse para

producir algo de trabajo.

Al aplicar los conceptos de primera y segunda ley de la termodinamica a un
sistema es posible determinar la maxima cantidad de trabajo atil que se puede

extraer [Talens y otros, 2007].
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1.8.2. La cantidad exergética. La exergia de un sistema es definida como el
maximo trabajo mecanico que puede ser realizado por un sistema y el ambiente
especifico de referencia. El ambiente de referencia es asumido por ser infinito, en
equilibrio y encierra todos los sistemas. Tipicamente el ambiente es especificado

por temperatura, presion y composicion quimica.

1.8.3. Tipos de Exergia. La exergia total al igual que la energia tiene unas
componentes cinéticas, potencial y térmicas, donde la componente térmica hace
referencia tanto a la fisica y quimica, estas se presentan de manera mas detallada
en la figura 1, donde la exergia cinética es igual que la energia cinética cuando la
velocidad tiene como nivel de referencia la superficie de la tierra y de manera

similar con la exergia potencial.

Figura 1. Formas de exergia

EXERGIA (Ex)

- N N O <

Exergia Térmica
(Exr) Exergia Exergia

- ~ | Potencial || Cinética
Exergia Exergia (Ex,) (Ex,)
Fisica Quimica

| (Exd (Exy) | JL J

Fuente: Autor

La exergia fisica, es el trabajo que puede obtener al someter una sustancia a
procesos fisicos reversibles desde la temperatura y presion inicial, hasta el estado
de temperatura y presion del entorno. En cuanto a la exergia quimica, es el trabajo

que se puede obtener de una sustancia que se encuentra a una temperatura y
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presion del entorno, si alcanza un estado de equilibrio termodindmico mediante

reacciones quimicas [Dincer y otros, 2007].

1.8.4. Andlisis exergético. La exergia tiene la caracteristica que ésta solo se
conserva si los procesos que ocurren entre un sistema y el ambiente de referencia
son reversibles. Cuando el andlisis exergético es realizado a una planta, un
proceso quimico o un caso de refinacion, las imperfecciones termodinamicas
pueden ser cuantificadas como exergia destruida, lo que representa pérdidas de
energia o utilidades (trabajo perdido o potencial desaprovechado para generar
trabajo mecanico). La exergia al igual que la energia puede transferirse a través
de las fronteras del sistema. Por cada tipo de energia transferida hay una exergia
correspondiente transferida o transportada.

En el caso de la exergia fisica, esta relacionada con las condiciones de
temperatura y presion de una corriente especifica del proceso ademas del

ambiente estable de referencia (AER), la ecuacion 1.
Exfisica = (H—Hy) — T, * (S = Sp) (Ecuacion 1)

Donde H es entalpia, S es entropia y el subindice se refiere a los valores a las

condiciones de referencia.

La exergia quimica de una sustancia es el maximo trabajo util que puede ser
producido por el proceso de equilibrio quimico y fisico de la sustancia con el
ambiente. De acuerdo con Turbaev [2006], las exergias quimicas Yy
termodinamicas pueden ser calculadas a partir de los datos termodindmicos de la

sustancia, por ejemplo, la ecuacién 2

Exqea = AG% — Xin; * Exy ; (Ecuacion 2)
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Donde se tiene en cuenta la energia de Gibbs estandar de formacion (AG®%) y la
exergia quimica de cada elemento que constituye el compuesto (Equa ), Y hi como

el numero de atomos de cada elemento.

La exergia quimica de una mezcla es definida como la suma de las exergias
guimicas de las sustancias que la componen, mas la contribucion exergética
debido a la mezcla de las sustancias en condiciones ideales; como se puede
observar en la ecuacion 3, usada por Pellegrini y otros autores en sus trabajos
[Talens y otros, 2007; Rocha y otros, 2011; Pellegrini y otros, 2007]

Exgeq = Z[yi *Exgeq—i + R*xTo xy; * Ln(yl-)] (Ecuacion 3)

Donde y; es la fraccion molar del compuesto en la mezcla, Ex,q, —;€s la exergia

guimica del componente puro 7, R la constante ideal de los gases, y 7, es la

temperatura de referencia.

La exergia asociada con la transferencia de calor depende de la temperatura a la
cual ocurre la transferencia en relacion con la temperatura del ambiente, ésta se

expresa mediante la ecuacion 4.

EXcalor = (1 - FI:F_O) *Q (Ecuacion 4)

Para una corriente de energia en forma de trabajo la exergia en este caso es

igual, ecuacion 5.
EXtrabajo =W (Ecuacion 5)

1.8.5. Caracteristicas de la Exergia. Las siguientes son algunas de las

caracteristicas mas importantes referentes a la exergia.
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e Un sistema en completo equilibrio con el ambiente, no posee exergia alguna.

e La exergia de un sistema es mayor a medida que aumenta la diferencia del
ambiente de referencia. Por ejemplo, una cantidad especifica de agua caliente

contiene mayor exergia en invierno que un dia caluroso de verano.

e La exergia es la parte de la energia la cual es util y por lo tanto tiene un valor

econdémico.

e La exergia por definicion depende no solo del estado de un sistema o flujo,

sino también del ambiente estable de referencia.

e La eficiencia exergética es una medida de la aproximacion a la idealidad (o

reversibilidad), esto no es necesariamente cierto para la eficiencia energética.

Especificamente el analisis exergético es un método o herramienta efectivo para:

e Combinando y aplicando los principios de conservacion de masa y la
conservacion de la energia junto con la segunda ley de la termodinamica (SLT)

para el disefio y analisis de sistemas energeéticos.

e Mejorar la eficiencia energética y el uso de otros recursos (mediante la
identificacion de la eficiencia que siempre mide un enfoque de la idealidad, asi
como las ubicaciones, tipos y magnitudes verdaderos los desechos vy

pérdidas).

e Revelar si es posible o0 no y cémo, el disefio de sistemas mas eficientes

mediante la reduccion de ineficiencias en sistemas existentes.

e Direccionamiento de impactos emitidos al ambiente en formas de energia y

otros recursos utilizados, y la manera de reducir o mitigar esas cargas.
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1.9 PARAMETROS DE EVALUACION

El pardametro usado tradicionalmente para evaluar el funcionamiento
termodinamico de un sistema es la eficiencia exergética, definida como la
proporcién entre la exergia en la forma final deseada (Exp,,qucto ) Y 12 €Xergia

suministrada al sistema (Exgecurso )-

Ex
g = —_rroducto (Ecuacion 6)

EX Recurso

Es importante tener en cuenta que la exergia del recurso no es necesariamente la

suma de toda la exergia que entra o que sale del sistema (ver tabla 3).

Tabla 3. Eficiencia exergética de la bomba, intercambiador de calor y enfriador.

Equipo Eficiencia Observaciones
Exergética
Bomba e E2 —E1 E1= Flujo de exergia a la entrada.
w

E2= Flujo de exergia a la salida.
W= Potencia de la bomba
Intercambiadores E4f — E3f E1lc= Flujo de exergia de la corriente caliente que entra.

E=
de Calor Elc—E2c

E2c= Flujo de exergia de la corriente caliente que sale.
E4f= Flujo de exergia de la corriente fria que sale.

E3f= Flujo de exergia de la corriente fria que entra.
Enfriador €=0 La eficiencia es cero, debido a que su objetivo es disipar

calor sin obtener ningln producto.

Fuente: Adaptado de Shapiro y otros, [2006].

Otros parametros de evaluacién son las proporciones entre variables propias del
proceso, Utiles en momentos de comparar distintas alternativas tecnoldgicas

cuando la la eficiencia exergética no es la apropiada [Shapiro y otros, 2006].
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2. JUSTIFICACION

La necesidad de hacer procesos de seleccibn mas justificados ambiental,
econémico y energéticamente; surge como una opcion vdlida de evaluacion la
metodologia de andlisis exergético, estudiada desde hace mas de cien afos (en
1873, J. Willard Gibbs inicia estudios en este tema) y que ofrece resultados mas
acertados desde el punto de vista energético, porque el analisis basado en el
concepto de exergia tiene en cuenta solo la energia teéricamente aprovechable, y
no aquella intrinseca y que no es posible su transformacion (Hasta ahora).

En el escenario Colombiano, estudios ambientales (de ciclo de vida) y econdémicos
(de prefactibilidad econémica) [Acevedo, 2012; Gonzalez y otros, 2009; Castro y
otros, 2009; Castafieda y otros, 2008; Martinez y otros, 2009; Quijano, 2010] se
han desarrollado a procesos de produccion de biodiesel con el propésito de
determinar tecnologias promisorias de implementar a nivel industrial, ademas

estos estudios solo tenian en cuenta balances energéticos en sus procesos.

El desarrollo de estudios sobre el andlisis exergético aplicado a procesos de
produccion de biocombustible y en especial de biodiesel puede resultar de gran
utilidad a la hora de seleccionar alternativas productivas con criterios de
sostenibilidad, es decir procesos ambientalmente limpios y rentables

econdmicamente.
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3. HIPOTESIS

El andlisis exergético aplicado a procesos de produccidon de biodiesel puede
usarse como un nuevo criterio de seleccién de tecnologias, ademas de los andlisis
ambientales y econdémicos que se realizan actualmente. También ésta
metodologia permitird encontrar etapas de proceso con ineficiencias energéticas y

con posibilidades de mejoras tecnolégica.
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4. OBJETIVOS

4.1 General

Aplicar la metodologia de evaluacién exergética a los procesos industriales de
produccién de biodiesel (extraccion de aceite y produccién) para identificar los
procesos con los mejores indicadores de eficiencia exergética y las etapas con las
mayores pérdidas de exergia.

4.2 Especificos

Seleccionar las tecnologias existentes y emergentes de mayor interés para el
sector agroindustrial Colombiano de produccién de biodiesel a partir de aceite

de palmay que pueda ser factible su implementacién industrial.

Modelar las tecnologias existentes y emergentes seleccionadas para la
produccion de biodiesel y el proceso de extraccion de aceite palma mediante
los software Aspen-Hysys® y Aspen Plus®, para encontrar el proceso con las

mejores relaciones Producto/Recursos.

Aplicar el andlisis exergético a las tecnologias seleccionadas y modeladas de
extraccion de aceite y produccién de biodiesel con el fin de definir sus

parametros de evaluacion y su eficiencia exergética.

Determinar los principales focos de destruccion de exergia en el proceso de

extraccion de aceite y proponer opciones de mejoras.

Seleccionar las tecnologias de produccion de biodiesel con los mejores
indicadores exergéticos que puedan resultar promisorias para implementar a

nivel industrial en Colombia.
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5. METODOLOGIA

La metodologia usada para llevar a cabo este trabajo de investigacion consistié en
tres etapas principales y son las siguientes: Seleccién y simulacién de los casos
de estudio, evaluacion de los casos mediante el analisis exergético, por ultimo
resultados y andlisis de resultados, y cada una de éstas se desarrollan a

continuacion.

5.1 SELECCION Y SIMULACION DE LOS CASOS DE ESTUDIO

En esta parte de la metodologia y con base en la revision bibliografica realizada se
seleccionaron cinco casos de estudio, el primer caso fue el proceso tradicional de
extraccion de aceite de palma (y Unico en cuanto a la extraccion de aceite), puesto
gue este proceso tanto en Colombia como en la mayor parte del mundo se
encuentra estandarizado, ademas todas las plantas de extraccion de aceite
colombianas operan empleando esta tecnologia (extraccion por prensado) y logran
extraer un 93,75% del aceite total contenido en los racimos (el aceite de palma
contenido en los RFF, Racimos de Fruto Fresco, es en promedio el 24% en masa),
las mayores pérdidas registradas (de aceite de palma) se presentan en la etapa de

desfrutamiento [Rocha y otros, 2011].

Los restantes cuatro casos, hacen referencia al procesos de conversion del aceite
al biocombustible (produccién de biodiesel). EI segundo caso de estudio fue la
tecnologia tradicional, es decir homogénea y con catdlisis basica (fue el caso de
referencia para la comparacion de las demas tecnologias). El tercero y cuarto caso
se caracterizan por usar catalizadores heterogéneos, de caracter acido y basico
respectivamente. Y el Ultimo caso de estudio es la tecnologia de produccion de
biodiesel mediante destilacion reactiva como otro escenario alternativo y que

puede resultar factible de implementar industrialmente.
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5.1.1. EXTRACCION DE ACEITE DE PALMA (CASO 1)

La informacion necesaria para realizar el analisis exergético, fue obtenida
mediante una visita técnica a una de las plantas extractoras de aceite del
municipio de San Alberto (Cesar) de donde se recopil6 informacion de cada una
de sus etapas productivas (condiciones de operacion, flujos, temperaturas, etc.),
luego se integraron estos datos con las herramientas ofrecidas por el simulador
ASPEN PLUS™.

Entre las caracteristicas generales de la planta visitada se tiene que la capacidad
de procesamiento es 30 ton/h, no cuenta con sistemas de recuperacion de calor y
vapor, cuenta con un tiempo de operacion diario de 16h y tiene un consumo de
23kW/kg de RFF (incluyendo el procesos de palmisteria), esta informacion fue

suministrada por el personal administrativo de la planta.
Para la realizacion de esta planta en el simulador se tuvo en cuenta lo siguiente:

Se uso la base de datos de Aspen Plus™ para introducir los compuestos que
intervienen en el proceso, sin embargo, fue necesario crear algunos componentes
hipotéticos porque estos no estaban disponibles, tales como hemicelulosa,
celulosa, lignina, cenizas y todos los triglicéridos tanto del aceite de palma como
de Palmiste. Para crear cada componente fue necesario introducir tanto su
estructura molecular, como ciertas propiedades de las sustancias (Tc, Pc,
Densidad), cuantos mas datos se introduzcan al simulador mas acertado seran las
propiedades generadas por el software. En el caso de los TAG's se introdujo su
estructura molecular, posteriormente se calcularon sus propiedades

termodinamicas a través del método de estimacion de Ambrose.

Para este proceso el RFF (principal materia prima para este proceso) se
caracterizé de manera general con la siguiente composicion en peso: mesocarpio

50%, racimos vacios (6 tusas) 25%, nuez 14% y humedad 11% [Rocha y otros,
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2011; FEDEPALMA, 2012; CENIPALMA, 2012; Wambeck, 1999],Una descripcion
de la composicion usada en la simulacion del RFF se muestra en la figura 2,
(donde la letras hacen referencia a los acidos grasos correspondientes a C:
Céprico; La: Laurico; M: Miristico; P: Palmitico; S: Estearico; O: Oléico; L: Linoléico
[Zhang, 2003].

Figura 2. Composicion del RFF usada en la extraccion del aceite

—

POP(32%)
PLO (11%)
e e 000 (7%)
Triglicéridos POS (7%)
(95%) POO (27%)
— ] PLP(10%)
Aceite de ] PPP (6%)
Palma (48%)

VI

A. Palmitico (45%)
Acidos Grasos A. Estedrico (4%)
(5%) —  A.Oleico (42%)

- A. Linoleico (8%)

— A. Miristico (1%)

Mesocarpio —
(50%) 7 Celulosa (50%)
Fibra (24%) Hemlcelulosa(ZB%)
Lignina (25%)
Humedad(18%)
Agua (50%)
Lodos (10%) Cenizas (25%)
Silice (25%)
Humedad{24%)

Racimo de Fruto_ Celulosa (50%)
Fresco—RFF Raquis (25%) -d Fibra(68%) Hemicelulosa (25%)
(25%) Lignina (25%)

. Celulosa (50%)
_ Cenizas (8%) [ Fibra (68%) Hemicelulosa (25%)
— Lignina (25%)
Cascara(64%) = Humedad (24%) LaLaLa (30%)
LaLaM (25%,)
Cenizas (8%) Triglicéridos (95%) — LalaO(14%)
- LaMM (17%)
F—A ite d CCla(14%)
ceite de —
Nuez(64%) = . o —
Palmiste (48%) A. Palmitico (45%)

A. Laurico (4%)
Acidos Grasos(5%) = A. Oleico (42%)
A.Linoleico (8%)
A Miristico (1%)

Almendra (36%) —J L
— Celulosa (50%)
Fibra (40%) Hemicelulosa (25%)
Lignina (25%)
Humedad (10%)

Cenizas (2%)

Fuente: Rocha y otros, 2011.
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El modelo utilizado para el célculo de los coeficientes de actividad en la fase
liquida fue el NRTL (Non-Ramdom Two Liquid) y para la fase vapor se emple6 el
modelo de la ecuacién de SRK (Soave Redlich Kwong) [Diaz y otros, 2009].
Habiendo especificado todas las corrientes (en cuanto a las composiciones y
flujos) y sus condiciones de operacion (segun la visita realizada), se procedié a
simular cada una de las etapas del proceso acorde a las condiciones reportadas,

la figura 3 y la tabla 4 muestran los flujos y condiciones operacionales por etapa.

Figura 3. Esquema y condiciones operacionales de la extraccion

: 30.000 kg REE ' | 8.175kg Vapor Saturado |
|_T:303,15K;P:101,32kPa__| | T:420,B5K;P:44503kPa |
e O | (A T Ot

\ 10.052 kg Condensados p | 1416 kz Descarga de Vapor :
:_ T:358,15K; P:101,32 kPa : ! T:420,B5K;P: 446,03 kPa |

""""""""" Estenficacion: |e=S=prrrrrramrasess

26.697 kg RFF Esterilizados
T:358,15K; P: 101,32 kPa\ jmm—————— e

y H 7.770 kg Raquis '
: T:343,15K;P: 101,32 kPa

Desfrutamienio femm=gs==""""""7""="""

___________________ 18.927 kg Frutos
| 1.350kgz Vapor Saturado | J: 343,15 K; P: 101,32 kP
T:420,85K; P: 446,03 kPa

Digestion

20.277 kg Frutos Macerados
T:368,15K; P: 101,32 kPa

10.132 kg Licor de Prensa
T:368,15K; P: 101,32 kPa

e R P e R Pt Prensado >
| 2.535kgz Aguade dilucion m———— SR ?
| T:358,15K; P:101,32kPa | ! - g Torta |

_________________ ! T:36B,15K;P: 101,32 kPa ¥

L

y 1.4565 kg Recuperado de Centrifuga
- T:365,35K; P: 101,32 kPa
Decantacion €

6.510 kg Aceite Humedo I > Cent”fugaci(')n

T:363,35K; P: 101,32 kPa 7.330 kg Lodos Aceitosos

T:365,35K;P:104,32kPa | ,mm-memmmm-—mm—mm e

A 4 ’ ! 5.564 k2 Lodos i

'1 T:363,35K; P: 101,32 kPa :

Secado m———— - RS TG fisss s as
| 53 kg Humedad |
” ! T:383,35K;P:87,88kPa !
6.757 kg Aceite o e e S S )

T:363,35K; P: 101,32 kP,
Almacenamiento

Fuente: Adaptado de Rocha y otros, 2011.
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Tabla 4. Condiciones de operacion para cada etapa del proceso.

Presion Temperatura (K)
Esterilizacion 275,79 kPa 443,15
Desfrutamiento 101,3 kPa 343,15
Digestion 101,3 kPa 368,15
Prensado 111,3 kPa 368,15
Decantacion 101,3 kPa 365,35
Centrifugacién 101,3 kPa 358,15
Secado -27,5inH 363,15

Fuente: Rocha y otros, 2011.

Una descripcion mas detallada sobre la simulacion realizada se hace en el
ANEXO A.

5.1.2. PRODUCCION DE BIODIESEL CON CATALISIS BASICA EN
FASE HOMOGENEA (CASO 2)

Para este caso de estudio (tecnologia tradicional para la produccion de biodiesel)
se simulé una planta en Aspen Hysys con una capacidad de 80000 ton/afio de
biodiesel y con las siguientes caracteristicas. Para la caracterizacion del aceite de
palma se tuvieron en cuenta los seis triglicéridos de mayor porcentaje en el ACP
(aceite crudo de palma) reportados en la literatura: PLO, PLP, OOO, POO, POP y
PPP (PLO representa al triglicérido conformado por los acidos grasos palmitico,
linoleico y oleico) [Gunstone, 2002; Fangrui y otros, 1999; Sierra y otros, 2011], se
considerd un pequefio porcentaje de acidez en el aceite representado como acido

palmitico. La tabla 5 muestra la composicion en peso usado para este caso.
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Tabla 5. Composicion del aceite crudo de palma usada en caso 2

Compuesto PLO PLP 000 POO POP PPP A. palmitico

% p/p 11,3 12,7 6,6 26,2 33 7.2 3

Fuente: Autor

En cuanto a los compuestos no disponibles en la libreria del software, se
consideré el método de contribucion de grupos de Constantinou y Gani [1994]
para estimar las propiedades necesarias y poder crearlos como hipotéticos en el
simulador. En cuanto a los modelos termodinamicos, fueron usados cuatro para
esta simulacion, para la fase liquida se eligié el modelo de actividad NRTL, puesto
gue se tienen compuestos altamente polares como el metanol y la glicerina
[Zhang, 2003]; para la fase vapor se empleo la ecuacion de Peng-Robinson; para
el caso de flujos con alto contenido de triglicéridos se utilizo el modelo de ecuacion
de estado BWRS (Modificacion a la ecuacion de estado de Benedict Webb Rubin)
y para corrientes con gran porcentaje en metil-ésteres se empleé el modelo semi-
empirico de Chao Seader [Rivero y otros, 1999].

A continuacion se describe en detalle cada una de las etapas de mayor relevancia

en el proceso de produccion de biodiesel [Sierra y otros, 2011].

Pretratamiento de los AGL presentes en el ACP. La reaccion de esterificacion
se llevo a cabo en un reactor CSTR a 60 °C y 265 kPa, con una relacion molar de
metanol/acido palmitico de 17:1, en presencia de acido sulfarico puro,
obteniéndose una conversion de 97%. Se utilizé el modelo de primer orden en el
gue el factor de frecuencia y la energia de activacion de la ecuacion de Arrhenius
estan dados por A= 1,27 s y Ea= 13300 kJ/kmol, propuesto por Sendzikiene y
otros [2004].

Ea

k(T) =Axe rT (Ecuacion 7)
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Transesterificacion de los triglicéridos. Esta etapa se desarrollé a 65 °C y 470
kPa en un reactor CSTR, en presencia de hidroxido de sodio puro, con una
relacion molar de metanol/aceite de 9:1 para garantizar una conversion de los
triglicéridos alrededor del 97,8% [Zapata y otros, 2007]. El modelo cinético usado
fue el reportado por Sit y otros [2004]. EI modelo considera la reaccion global

como irreversible y se representa de la siguiente manera:

_ dCrag
dt

= kCracCreon (Ecuacion 8)

Donde (i, concentracion de triglicéridos mol/L; Cmeon, CONcentracion de metanol
mol/L; -r, velocidad de reaccion mol/(L-s). El factor de frecuencia y la energia de
activacion de la ecuacién de Arrhenius estan dadas por: A= 9,1534x10° mol*s™) y
Ea= 60701 kJ/kmol (ecuacion 7).

Lavado de biodiesel. Este procedimiento se simulé mediante una columna de
extraccion liquido-liquido, utilizando agua como agente extractor a 20 °C y 120
kPa [Zapata y otros, 2007], con una relacion molar de agua/biodiesel sin lavar de
65 para que el biodiesel cumpliera con los requisitos de la norma ASTM [Agreda y
otros, 1990].

Recuperacién de metanol. Esta etapa fue simulada por una torre de destilacion a
60 °C y 150kPa, con una relacion de reflujo molar de 2,3 y donde se recupero el

97,8% del metanol entrante a la torre [Sierra y otros, 2011].

Separacion de la glicerina. Esta etapa se lleva a cabo con el fin de recuperar y
recircular el agua a la torre de extraccion liquido-liquido, y por lo tanto separar la
glicerina. La relacion de reflujo molar se fijo en 2, obteniéndose un porcentaje de
recuperacion del ciento por ciento del agua a la entrada de la torre [Sierra y otros,
2011].
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Una descripcién mas detallada sobre la simulacion realizada se hace en ANEXO
B.

5.1.3. PRODUCCION DE BIODIESEL CON CATALISIS ACIDA EN FASE
HETEROGENEA (CASO 3)

Para el tercer caso de estudio igualmente se considerd una planta de produccion
de biodiesel con la misma capacidad (80000 Ton/afio) y simulada en Hyprotech
HYSYS 3.2, pero considerando un proceso innovador y estudiado con gran furor
en los ultimos afios, esta tecnologia tiene en cuenta una primera etapa de
hidrolisis de los triglicéridos presentes en el aceite de palma seguido de una
esterificacion acida de los acidos grasos formados, un esquema general del

proceso se muestra en la figura 4.

Figura 4. Esquema del caso 3 para la produccion de biodiesel

Biodiesel

ﬁ Glicerina
Agua O
Aceite de Etanol

Palma Fresco

)| Hidrolisis Agua Separacion > O <=

| | Acidos ﬂ

Grasos
Separacion Esterificacion

Fuente: Autor

Para llevar a cabo la simulacion de este proceso en primera instancia se
caracterizé el aceite con los 10 triglicéridos de mayor proporcion y los mas tipicos

para los aceites de palma africana Colombianos, estos se presenta en la tabla 6
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con los porcentajes en masa de cada uno. Ademéas el modelo termodinamico
usado fue el UNIQUAC puesto que segun Santander en un estudio realizado en
2007 sugiere que es el que mejor representa el comportamiento de los

compuestos involucrados.

Tabla 6. Composicion del aceite crudo de palma usada en caso 3

Triglicéridos PPS POP POS PLP POO SOO PLO 000 PPP PLL

% p/p 1,2 33,1 6,2 9,7 24,7 2,9 10 4,1 59 2,2

Fuente: Autor

Este proceso tiene la caracteristica que opera a condiciones super criticas, tanto la
hidrolisis como la esterificacion acida. La hidrélisis de los triglicéridos, se lleva a
cabo por una reaccion entre el aceite que ingresa al proceso y agua a condiciones
estudiadas por Saka y otros en 2001 [Kusdiana y otros, 2001; Kusdiana y otros,
2004], de 290 °C y 20 MPa de presion, con relacion molar agua/aceite = 60/1;
logrando conversiones superiores a 80%.En cuanto a la reaccion principal de este
proceso, la esterificacion de los acidos grasos, se realiza usando un reactor de
lecho empacado con sulfato de zirconio como catalizador sélido (siendo este de
caracter acido), a las condiciones de 120 °C y 450 kPa y una relacion molar
etanol/aceite=100 [Garcia y otros, 2008; Kumar y otros, 2008], el modelo cinético
usado para simular el reactor fue el Langmuir Hinshelwood Hougen Watson
(modelo LHHW).

Por ultimo, se realizé el proceso de separacidén y purificacion del biodiesel para
gue cumplieran con los requisitos de la nhorma ASTM necesarios para su posterior
distribucion y comercializacion. La recuperacion del etanol se simulé por una
destilacién azeotrépica usando glicerina como solvente a 1 atm y 78,2°C, con
relacion molar 0,4 glicerina/etanol [Uyazan y otros]. Una descripcion mas detallada

sobre la simulacion realizada se hace en ANEXO C.
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5.1.4. PRODUCCION DE BIODIESEL CON CATALISIS BASICA EN
FASE HETEROGENEA (CASO 4)

Para este caso de estudio el proceso fue realizado en la version 7.0 de Aspen
Hysys con catalizador &cido y heterogéneo, la base de célculo fue la misma a las
anteriores (80 000 Ton/afio); el aceite de palma fue representado por 6 triglicéridos
y en la misma proporcién que se uso en el caso base (tecnologia tradicional, tabla
5). La caracterizacion de los compuestos usados durante la simulacion fueron el
de contribucion de grupos de Constantinou and Gani y el paquete de fluidos usado
fue el UNIQUAC.

Definido los compuestos y los modelos termodinamicos la simulacion inicia con las
corriente frescas de aceite de palma y metanol que son premezcladas antes de
ingresar al reactor de esterificacion, este pretratamiento se realizd en un reactor
CSTR a 55°C de temperatura, se usG acido sulfarico como catalizador en una
proporcion de 1% en peso y la relaciones molares de 5 entre metanol y aceite (la
conversiones obtenida fue 80%). La cinética usada para esta reaccion se presenta
en la ecuacion 7, donde k1 = 0,007 y k2 = 0,0002; k1/k2 = 35; Ea = 30,4 kd/mol; A
= 305 [Satriana y otros, 2008].

d[AGL ]
dt

= k1 * [AGL] — k2 * [Esteres] [Agua] (Ecuacion 9)

Una vez la reaccion de pretratamiento finalizé se procedié a una neutralizaciéon
con NaOH que se llevé a cabo mediante un reactor de conversién. Después la
reaccion de transesterificacion fue llevada a cabo bajo las condiciones propuestas
por Becerra Ortega en 2009, donde sugiere que para la obtencidon en altas
conversiones de metil-ésteres (superiores al 90%) usando como catalizador el
CaO (catalizador sdlido de caracter basico) es necesario 60°C de temperatura,
una relacion molar Metanol /aceite de 10:1 y un 3% en peso de catalizador.

Finalmente, el biodiesel fue sometido a un proceso de separacion y purificacion al
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punto que cumpliera con las normas de la ASTM para su distribucion y
comercializacién. Una descripcion mas detallada sobre la simulacion realizada se
hace en ANEXO D.

5.1.5. PRODUCCION DE BIODIESEL POR DESTILACION REACTIVA
(CASO 5)

El proceso de produccion de biodiesel fue simulado en el software Aspen Plus 7.0,
pero siguiendo las pautas estudiadas e investigas por Ceron en 2010, en donde
realiz6 estudios experimentales del proceso de destilacién reactiva para la
produccion de biodiesel mediante reacciones de transesterificacion de aceites y
esterificacion de acidos grasos a nivel de laboratorio y planta piloto. Ademas
realizo simulaciones de estos escenarios estimando de antemano sus propiedades
totales, evaluando el equilibrio liquido-liquido y vapor-liquido de los compuestos
involucrados, calculando las curvas residuos para compuestos como tripalmitina,
etanol y etil-palmitato, entre otros sistemas. En este trabajo Cerdn disefio la
columna con 63 etapas, con una region de reaccion entre las etapas 13 y 53, las

cinéticas de la reaccion, entre otros datos [Ceron, 2010].

Para este caso, los compuestos que no se encontraban disponibles fueron
creados como hipotéticos y la determinacion de sus propiedades fisicoquimicas se
realizd mediante el método de contribucion de grupos de Joback. Los modelos
termodinamicos usados fueron el NRTL para la fase liquida, para la fase vapor se
empleo el modelo de Peng Robinson y para el proceso especifico de la destilacion
reactiva se empleo la ecuacion de estado PC-SAFT (Statistical Associating Fluid

Theory) usado en estudios anteriores para procesos similares [Ceron, 2010].

El aceite de palma se consider6 como una mezcla de dos triglicéridos, tripalmitina
con el 65%, la trioleina con el 30% y un 5% como la acidez (representado como

acido palmitico), esta materia prima fue sometida a un pretratamiento en
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condiciones de 1,2 atm, 65 °C y una relacion molar aceite — etanol de 1:17,
catalizada por &cido sulfarico puesto que el proceso de destilacion reactiva
estudiado por Cerdén requeria de un aceite libre de acidez, los parametros
cinéticos para la ecuacién de Arrhenius (ecuacion 8)se muestran en la tabla 7.

Tabla 7. Pardmetros cinéticos para las principales reacciones del proceso

Reaccién A Ea (kJ/kmol)
Esterificacion 1,27 13300
Transesterificacion 9153400 60701

Fuente: Cerén, 2010.

La destilacion reactiva se desarroll6 en una columna Radfrac de 62 etapas con
alimentacion de aceite - etanol en las etapas 12 y 53 respectivamente, la zona de
reaccion se ubico entre las etapas 13 y 53 y en presencia de hidroxido de sodio
como catalizador (3%). La columna tiene una caida de presion casi despreciable
entre el condensador y el rehervidor, una relacion de reflujo L/D de 1,5, ademas la
alimentacion viene dada por en una relacion molar aceite/etanol 1:6. Los
parametros cinéticos empleados en la reaccion de transesterificacion se presentan

enlatabla?.

El producto obtenido por los fondos de la columna (biodiesel) cumple con los
parametros minimos requeridos por la norma ASTM para que el biodiesel pueda
ser distribuido y consumido en motores de combustion interna, convirtiéndose de
esta forma en el producto principal del proceso. Mientras la corriente de destilado
de la columna es dirigida a una torre de destilacién para la purificacion de glicerina

y alcohol (esta dltima para reintegrarlo al proceso)

Con toda esta informacion fue simulado el escenario, con la tranquilidad que el
proceso de destilacion reactiva no seria tan hipotético sino con resultados

soportados en pruebas a escala laboratorio y de planta piloto; y que el posterior
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analisis exergético daria unos resultados importantes y validos para una
comparacion con los demas escenarios. Una descripcion méas detallada sobre la
simulacion realizada se hace en ANEXO E.

5.2 ETAPA DE APLICACION DEL ANALISIS EXERGETICO

Una vez finalizadas las simulaciones de cada uno de los casos de estudio con sus
respectivas idealizaciones y condiciones de operacién, se procedié a realizar el
analisis exergético. Para esta etapa del andlisis, se tuvieron en cuentas las pautas
mencionadas en el capitulo 2 y Gtiles para cualquier tipo de evaluacion exergética.
En primera instancia, se definio para cada caso de estudio su producto principal
(aceite de palma para el caso de la extraccion de aceite y biodiesel en las
tecnologias de produccion) y de igual forma para los analisis particulares en cada
equipo del proceso; el AER (Ambiente Estable de Referencia) fue fijado en 25°C y
1 atm para los cuatro procesos de produccién de biodiesel, y de 30°C y 1 atm para
el proceso de extraccion de aceite, esto porque la regién donde esta ubicada la
planta estudiada (region de San Alberto — Cesar) el promedio de temperatura es

un poco mas alta que la promedio en la ciudad de Bucaramanga.

Con las propiedades evaluadas por los simuladores (usadas para los respectivos
balances de masa y energia) y definido el AER, fueron calculadas las exergia
fisica para cada una de las corrientes, esto mediante la ecuaciéon 1; de igual forma
y teniendo en cuenta cada uno de los componentes 6 compuestos propios de cada
simulacién se buscaron en la literatura cientifica las exergias quimicas y para las
no disponibles fue necesario el calculo de las mismas, para ellos se usé las
ecuacion 2. Una vez definidas las exergias fisica y quimicas se procedioé con los
balances exergéticos y las respectivas eficiencias para cada uno de los equipos
gue comprendia el proceso, esto es bombas, valvulas, reactores, columnas, etc.;
posteriormente se realizo la evaluacion global de proceso, donde considerando el

producto principal de cada proceso se calculd la eficiencia exergética, esto como
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la relacion entre la exergia del producto principal y la exergia total que entra al

proceso.

Como parte final del trabajo se presenta la comparacion de los resultados de los

diferentes procesos estudiados, y se sacaran las conclusiones correspondientes.

5.3 CRITERIOS DE SELECCION DE ALTERNATIVAS

Para la seleccion y clasificacion final de los procesos de produccion de biodiesel a
partir de aceite de palma con las caracteristicas que posean un mejor
aprovechamiento de los recursos y con los menores sumideros de energia se
tendran en cuenta aquellos casos con los mejores indicadores exergéticos, esto
es, aquel con las menores pérdidas exergéticas (exergia destruida por kg de
biodiesel producido) y aquel proceso que tenga las mayores eficiencias

exergeéticas (como proceso global).
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6. RESULTADOS

En el presente capitulo se tratara todo lo referente a los resultados y andlisis de
resultados propios de la tesis, donde se expondran en primera instancia los
resultados de cada uno de los casos de estudio, desde algunos datos propios de
cada simulacion (numero de equipos), los resultados en cuanto a los flujos
masicos obtenidos, los célculos del analisis exergético de cada escenario para

finalizar con los respectivos andlisis comparativos.

6.1 INFORMACION DE LAS SIMULACIONES

6.1.1. Caso No. 1. Extraccion de aceite. La simulacion del proceso de extraccion
de aceite se realizd mediante unidades de separacion e intercambiadores que
representaban cada etapa principal del proceso, esto con el fin de representar de
la mejor manera la informacion y los datos suministrados durante la visita técnica a
la planta. En total se tratan de 7 separadores, 7 intercambiadores y 5 bombas.
Una tabla con valores propios de las corrientes simuladas se presentan en el

anexo A. La figura 5 muestra una imagen de la simulacion realizada.
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Figura 5. Simulacién del proceso de extraccion de aceite de palma
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Fuente: Tomado de Rocha y otros, 2011.
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6.1.2. CASO DE ESTUDIO NO. 2:

La realizacién del proceso tradicional de produccion de biodiesel con catélisis

basica (NaOH) y en fase homogénea se tuvo en cuenta lo siguiente:

Una composicion del aceite como la mostrada en la seccion 6.1.2, (tabla 5) y
donde se tuvieron en cuenta las siguientes propiedades individuales para sus

compuestos hipotéticos (tabla 8).

Tabla 8. Propiedades calculadas para los triglicéridos mediante el método de

contribucion de grupos.

Propiedad PLO PLP 000 POO POP PPP

Punto Normal de
821,8 814,9 828,4 821,8 814,9 807,8

Ebullicion [K]
Peso Molecular 857,39 831,35 885,45 859,41 833,37 807,33
Densidad Liquida*

(kg/m3] 9429 9427 943,1 9429 9427 9423

Tc [K] 969 962,5 974,9 968,6 962,2 955,5

Pc [kPa] 350 361 337 348 359 371
Ve [m®kmol] 3,132 3,0366  3,2436  3,1481  3,0527 2,9273
Acentricidad* 0,28802 0,30547 0,26516 0,28503 0,30286 0,32146

Tc: Temperatura Critica; Pc: Presion Critica; Vc: Volumen Critico
*Los valores fueron estimados por el simulador HYSYS.

Fuente: Tomado de Sierra y otros [2011].

Finalizada la lista de componentes en simulador (y el paquete de fluidos, definido
en la metodologia) se procedié a iniciar la simulacion y cada una de las etapas
necesarias para la produccion anual de 80000 Ton/afio de biodiesel con las
condiciones minimas para su comercializacion y uso. En total fueron necesarias

43 unidades operativas, entre las que se destacan las de mayor participacion las
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bombas con 13 unidades y los intercambiadores con 11, mezcladores 7, reactores

y columnas con 4, y por ultimo los separadores y valvulas con 2 unidades.

En la figura 6 se muestra las principales propiedades del aceite inicial que entra en
el proceso, como su densidad, peso molecular, capacidad calorifica, etc. Con
valores que se pueden considerar aceptables, porque segun la ficha de seguridad

para el aceite de palma, la densidad esta entre 0,88 y 0,93 g/cm3.

Figura 6. Propiedades del aceite de palma para el caso de estudio N° 2.

P i
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Fuente: Autor

Los resultados del reactor CSTR-102 donde se llevé a cabo la reaccion de
transesterificacion con las condiciones mencionadas en la metodologia (seccion
6.1.2), como las composiciones molares de las corrientes de entrada y salida del

equipo se muestran en la figura 7.

61



Figura 7. Worksheet del reactor CSTR-102 (Reaccion de transesterificacion) para

7

el caso N° 2.
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Fuente: Autor

Una imagen general de la planta simulada en Hysys para este caso de estudio se

muestra en

la figura 8, con

las respectivas etapas de pretratamiento,

transesterificacion y sistemas de separacion. En las figuras 9, 10 y 11 se

presentan con mas detalle cada una de estas etapas.

62



Figura 8.Simulacion del proceso de produccion de biodiesel basico en fase

homogénea — Caso 2
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Fuente: Autor
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Figura 9. Etapa de pretratamiento para el caso de estudio N° 2
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Figura 10. Etapa de transesterificacion para el caso de estudio N° 2
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Figura 11. Etapa de transesterificacion para el caso de estudio N° 2
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El biodiesel final obtenido en este proceso cumple con las condiciones minimas
requeridas por las normas internacionales como la ASTM y EN 14214, la figura 12

muestra la pestafia de propiedades que reporta el simulador para esta corriente.

Figura 12. Propiedades del biodiesel producido en este caso de estudio.
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Fuente: Autor

En la tabla 9, se muestra la comparacion del biodiesel obtenido en este caso con
las caracteristicas requeridas por las normas internacionales y sus respectivos

valores minimos para la distribucién y uso de biodiesel como combustible.
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Tabla 9. Especificaciones del biodiesel obtenido en la simulacion.

Propiedad Simulacion caso 2 ASTM EN- 14214
mg NaOH max./kg B100 0,00 0,8 0,5
mg agua/kg B100 458,2 500 500
%w glicerina total 0,00 0,24 0,25
%w metanol 0,00 - 0,2
%w triglicéridos 0,21 - 0,2
densidad (15 °C) kg/m® 877,3 - 860-900
viscosidad (40 °C) mm?/s 2,39 1.9-6.0 3.5-5.00
%w min B100 99,54 - 96,5

Fuente: Tomado de Sierra y otros [2011].

Informacion detallada sobre las condiciones de operacion obtenidas de la
simulacion para el analisis exergético se muestran en las tablas 10. De igual
manera, las composiciones molares de cada una de las corrientes involucradas en

el proceso se muestran en la tabla 11.
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Tabla 10. Condiciones de operacion para las corrientes — caso 2

Condiciones Operacionales

Corriente Flujo Molar Flujo Méasico Entaloia Mol Entrobia Mol
kmol/h ka/h .. ntalpia iviolar ntropia Molar
[ | [ka/h] Temperatura [K] Presion [kPal] [kJ/kmol] [kJ/kmol K]
100+ 19,4807 687,32 298,15 101,325 -272933,7 11,536
100- 19,4807 687,32 298,15 101,325 -266888,5 46,637
101+ 19,4807 687,32 298,20 335,000 -266883,0 56,619
101- 19,4807 687,32 298,20 335,000 -272920,8 11,542
102+ 11,8686 9374,00 298,28 335,000 -1873485,3 1873,648
102- 11,8686 9374,00 298,28 335,000 -1862509,5 2024,442
103+ 31,3493 10061,32 298,27 335,000 -904018,5 728,804
103- 31,3493 10061,32 298,27 335,000 -875128,5 750,063
104+ 31,3493 10061,32 333,15 265,000 -884204,7 791,678
104- 31,3493 10061,32 333,15 265,000 -852094,6 848,663
105* 0,0000 0,00 332,63 265,000 0,0 0,000
105+ 31,3493 10061,32 332,06 265,000 -864906,4 813,154
105- 31,3493 10061,32 332,06 265,000 -884199,4 802,556
106+ 31,3493 10061,32 308,15 195,000 -869399,2 783,371
106- 31,3493 10061,32 308,15 195,000 -878068,2 797,965
107+ 0,0000 0,00 303,15 101,325 -203914,9 176,785
107+ 33,4030 10143,45 303,15 101,325 -808616,0 881,360
107- 33,4030 10143,45 303,15 101,325 -812220,0 816,610
108 33,4030 10143,45 303,18 171,325 -808585,2 881,385
109+ 33,4030 10143,45 423,15 101,325 -727070,7 1071,079
109- 33,4030 10143,45 423,15 101,325 -725390,8 1113,651
110 0,9558 135,75 423,15 101,325 74244,3 3592,074
111+ 20,3578 621,59 423,15 101,325 -202472,3 201,299
111- 20,3578 621,59 423,15 101,325 -202349,0 154,760
112+ 12,0894 9386,10 423,15 101,325 -1667194,8 2458,049
112- 12,0894 9386,10 423,15 101,325 -1674017,9 2414,799
113 20,3578 621,59 323,15 101,325 -245467,6 74,813
114 20,3578 621,59 323,16 150,000 -245464,9 74,815
115 97,1542 3082,19 330,93 150,000 -238306,5 71,241
116 5,1691 135,97 358,15 150,000 -263475,8 63,569
117 91,9851 2946,23 332,14 70,000 -235917,8 35,009
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Tabla 10. Condiciones de operacion para las corrientes — caso 2 (Continuacion)

Condiciones Operacionales

) Flujo Molar Flujo Masico . ,
Corriente [kmol/h] [kg/h] Temperatura [K] Presion [kPa] En;s\llp;ll(er\nl\(/l)ﬁlar E?&G?Erfomzl]ar
118 108,8046 3485,16 331,96 70,000 -236862,6 32,127
119 109,1673 3499,66 331,94 70,000 -236594,1 31,577
122 109,1673 3499,66 323,15 70,000 -238548,6 25,788
123+ 109,1673 3499,66 323,27 540,000 -236012,6 79,499
123- 109,1673 3499,66 323,27 540,000 -238522,2 25,797
124+ 12,0894 9386,10 423,32 540,000 -1659923,4 2429,239
124- 12,0894 9386,10 423,32 540,000 -1666658,1 2458,366
125+ 121,2567 12885,77 381,07 540,000 -378267,5 311,589
125- 121,2567 12885,77 381,07 540,000 -377977,7 331,681
126+ 121,2567 12885,77 338,15 470,000 -388767,5 288,310
126- 121,2567 12885,77 338,15 470,000 -389004,6 281,764
127* 0,0000 0,00 338,15 470,000 -199488,9 167,610
127+ 121,2565 12885,77 338,15 470,000 -417766,3 176,616
127- 121,2565 12885,77 338,15 470,000 -407423,2 213,550
128 121,2565 12885,77 339,77 285,000 -417766,3 177,671
129+ 121,2565 12885,77 308,15 215,000 -426307,7 151,449
129- 121,2565 12885,77 308,15 215,000 -426307,7 151,449
130+ 0,2008 19,69 298,13 190,000 -941825,5 -160,245
130- 0,2008 19,69 298,13 190,000 -941825,5 -160,245
131* 0,0000 0,00 303,15 190,000 0,0 0,000
131+ 121,4573 12905,46 303,15 190,000 -427378,4 152,764
131- 121,4573 12905,46 303,15 190,000 -427378,4 152,764
132* 0,0000 0,00 303,15 190,000 0,0 0,000
132+ 120,8572 12869,74 303,15 190,000 -428565,4 147,857
132- 120,8572 12869,74 303,15 190,000 -428565,4 147,857
133 120,8572 12869,74 303,17 101,325 -428565,4 147,884
134 76,7739 2459,88 341,75 101,325 -234791,9 38,098
137 76,7739 2459,88 333,15 101,325 -237544,4 29,965
138 76,7739 2459,88 333,16 150,000 -237541,6 29,966
138°+ 76,7964 2460,60 333,16 150,000 -236408,9 69,788
138°- 76,7964 2460,60 333,16 150,000 -237541,6 29,966
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Tabla 10. Condiciones de operacion para las corrientes — caso 2(Continuacion)

Condiciones Operacionales

Flujo Molar Flujo Masico

Corriente Presién Entalpia Molar Entropia Molar
[kmol/h [ka/h] Temperatura [K] [kPa] [kJF;kmoI] [kJ/IfmoI-K]

139 44,0833 10409,86 550,11 170,000 -583069,5 778,339

141 44,0833 10409,86 483,15 170,000 -622082,6 703,009

142+ 44,0833 10409,86 483,16 190,000 -644471,1 632,157

142- 44,0833 10409,86 483,16 190,000 -622076,5 703,012

143 44,0833 10409,86 308,15 120,000 -744994,3 376,597
144 2871,8841 52049,32 293,16 101,325 -284950,6 5,343
145 2871,8841 52049,32 293,16 120,000 -284950,1 5,344

146 33,2418 9259,95 293,17 110,000 -756824,7 462,224
147 2882,7256 53199,23 294,53 120,000 -286490,7 5,772
148 2882,7256 53199,23 294,54 202,650 -286488,6 5,774

149 13,5533 1196,80 445,05 30,000 -590016,4 143,589
150 2869,1723 52002,44 316,00 15,000 -282444,4 13,534
152 2869,1723 52002,44 293,15 15,000 -284950,6 5,341
153 2869,1723 52002,44 293,16 101,325 -284948,5 5,343
154° 2869,5233 52006,79 293,16 101,325 -284950,6 5,343
A-100in 361,3140 6509,11 298,15 101,325 -284902,9 6,559
A-100 out 361,3140 6509,11 313,15 51,325 -283761,0 10,292
A-101in 383,3346 6905,81 298,15 101,325 -284902,9 6,559
A-101 out 383,3346 6905,81 328,15 81,325 -282619,4 13,850
A-102in 683,9740 12321,86 298,15 101,325 -284902,9 6,559
A-102 out 683,9740 12321,86 323,15 81,325 -282999,4 12,683
A-103in 680,1949 12253,78 298,15 101,325 -284902,9 6,559
A-103 out 680,1949 12253,78 318,15 51,325 -283380,3 11,498
A-104in 1664,0863 29978,68 298,15 101,325 -284902,9 6,559
A-104 out 1664,0863 29978,68 333,15 81,325 -282240,0 14,998

ACEITE CRUDO 11,8686 9374,00 298,15 101,325 -1862774,0 2024,220

Acido para Neutralizar 0,2008 19,69 298,15 101,325 -941831,8 -160,254
Agua de Reposicion 2,3608 42,53 298,15 101,325 -284902,9 6,559

Biodiesel 33,2418 9259,95 293,19 202,650 -756785,4 462,280

Catalizador NaOH 0,3627 14,51 298,15 101,325 -156053,7 -134,624
H2S04 0,9558 93,74 298,15 101,325 -799036,2 12,484
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Tabla 10. Condiciones de operacion para las corrientes — caso 2(Continuacion)

Condiciones Operacionales

. Flujo Molar Flujo Masico . .
Corriente [kmol/h] [ka/h] Temperatura [K] Presion [kPa] En;s\llp;ll(er\nl\(/l)ﬁlar E?&G?Erfomzl]ar
METANOL 18,5250 593,58 298,15 101,325 -239433,6 46,688

Metanol Transesterificacion 16,8195 538,93 298,15 101,325 -242030,2 15,727
Na2S04 0,6001 35,72 303,15 190,000 -188319,5 1140,912
NaOH+ 2,0537 82,14 298,15 101,325 -83417,3 -105,764
NaOH- 2,0537 82,14 298,15 101,325 -156053,7 -134,624
V-100in 158,4896 2855,21 723,15 1115,000 -226035,7 136,514
V-100 out 158,4896 2855,21 463,15 1065,000 -236306,2 119,003
V-101in 284,2476 5120,75 723,15 1115,000 -226035,7 136,514
V-101 out 284,2476 5120,75 473,15 1065,000 -235812,9 119,952

Fuente: Autor
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Tabla 11. Composiciones molares de las corrientes — Caso 2

Porcentaje Molar

Corriente M- M- M- Acido .
Palmitato  Linoleato  Oleato Metanol Palmitico PLO PLP 000 POO POP PPP H20 NaOH H2S0O4 Na2S04 Glicerina
100+ 0,00 0,00 0,00 95,09 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 4,91 0,00 0,00
100- 0,00 0,00 0,00 95,09 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 4,91 0,00 0,00
101+ 0,00 0,00 0,00 95,09 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 4,91 0,00 0,00
101- 0,00 0,00 0,00 95,09 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 4,91 0,00 0,00
102+ 0,00 0,00 0,00 0,00 9,24 10,4 12,0 5,89 24,08 31,2 7,04 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
102- 0,00 0,00 0,00 0,00 9,24 10,4 12,0 5,89 24,08 31,2 7,04 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
103+ 0,00 0,00 0,00 59,09 3,50 3,94 457 2,23 9,12 11,8 2,67 0,00 0,00 3,05 0,00 0,00
103- 0,00 0,00 0,00 59,09 3,50 3,94 457 2,23 9,12 11,8 2,67 0,00 0,00 3,05 0,00 0,00
104+ 0,00 0,00 0,00 59,09 3,50 3,94 457 2,23 9,12 11,8 2,67 0,00 0,00 3,05 0,00 0,00
104- 0,00 0,00 0,00 59,09 3,50 3,94 457 2,23 9,12 11,8 2,67 0,00 0,00 3,05 0,00 0,00
105* 0,00 0,00 0,00 97,62 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 2,38 0,00 0,00 0,00 0,00
105+ 3,39 0,00 0,00 55,70 0,11 3,94 457 2,23 9,12 11,8 2,67 3,39 0,00 3,05 0,00 0,00
105- 3,39 0,00 0,00 55,70 0,11 3,94 457 2,23 9,12 11,8 2,67 3,39 0,00 3,05 0,00 0,00
106+ 3,39 0,00 0,00 55,70 0,11 3,94 457 2,23 9,12 11,8 2,67 3,39 0,00 3,05 0,00 0,00
106- 3,39 0,00 0,00 55,70 0,11 3,94 457 2,23 9,12 11,8 2,67 3,39 0,00 3,05 0,00 0,00
107* 0,00 0,00 0,00 94,60 0,00 0,00 0,00 0,00 0,01 0,01 0,00 5,36 0,00 0,00 0,00 0,00
107+ 3,18 0,00 0,00 52,28 0,10 3,70 4,29 2,09 856 11,1 2,50 8,90 0,43 0,00 2,86 0,00
107- 3,18 0,00 0,00 52,28 0,10 3,70 4,29 2,09 856 11,1 2,50 8,90 0,43 0,00 2,86 0,00
108 3,18 0,00 0,00 52,28 0,10 3,70 4,29 2,09 856 11,1 2,50 8,90 0,43 0,00 2,86 0,00
109+ 3,18 0,00 0,00 52,28 0,10 3,70 4,29 2,09 856 11,1 2,50 8,90 0,43 0,00 2,86 0,00
109- 3,18 0,00 0,00 52,28 0,10 3,70 4,29 2,09 856 11,1 250 8,90 0,43 0,00 2,86 0,00
110 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 100,00 0,00
111+ 0,07 0,00 0,00 85,35 0,00 0,00 0,00 0,00 0,01 0,02 0,00 145 0,00 0,00 0,00 0,00
111- 0,07 0,00 0,00 85,35 0,00 0,00 0,00 0,00 0,01 0,02 0,00 145 0,00 0,00 0,00 0,00
112+ 8,67 0,00 0,00 0,72 0,28 10,2 11,8 5,77 23,62 306 6,91 0,13 1,17 0,00 0,00 0,00
112- 8,67 0,00 0,00 0,72 0,28 10,2 11,8 5,77 23,62 30,6 6,91 0,13 1,17 0,00 0,00 0,00
113 0,07 0,00 0,00 85,35 0,00 0,00 0,00 0,00 0,01 0,02 0,00 145 0,00 0,00 0,00 0,00
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Tabla 11. Composiciones molares de las corrientes — Caso 2 (Continuacion)

Porcentaje Molar

Corriente M- M- M- Acido .
Palmitato  Linoleato  Oleato Metanol Palmitico PLO PLP 000 POO POP PPP H20 NaOH H2S0O4 Na2S04 Glicerina
114 0,07 0,00 0,00 85,35 0,00 0,00 0,01 0,00 0,01 0,02 0,00 145 0,00 0,00 0,00 0,00
115 0,01 0,00 0,00 96,92 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 3,05 0,00 0,00 0,00 0,00
116 0,28 0,00 0,00 43,74 0,01 0,02 0,02 0,01 0,05 0,06 0,01 558 0,00 0,00 0,00 0,00
117 0,00 0,00 0,00 99,91 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,09 0,00 0,00 0,00 0,00
118 0,00 0,00 0,00 99,92 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,08 0,00 0,00 0,00 0,00
119 0,00 0,00 0,00 99,59 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,08 0,33 0,00 0,00 0,00
122 0,00 0,00 0,00 99,59 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,08 0,33 0,00 0,00 0,00
123+ 0,00 0,00 0,00 99,59 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,08 0,33 0,00 0,00 0,00
123- 0,00 0,00 0,00 99,59 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,08 0,33 0,00 0,00 0,00
124+ 8,67 0,00 0,00 0,72 0,28 10,21 11,84 577 23,62 30,68 6,91 0,13 1,17 0,00 0,00 0,00
124- 8,67 0,00 0,00 0,72 0,28 10,21 11,84 577 23,62 30,68 6,91 0,13 1,17 0,00 0,00 0,00
125+ 0,86 0,00 0,00 89,73 0,03 1,02 1,18 0,58 2,35 3,06 069 0,08 0,42 0,00 0,00 0,00
125- 0,86 0,00 0,00 89,73 0,03 1,02 1,18 0,58 2,35 3,06 0,69 0,08 0,42 0,00 0,00 0,00
126+ 0,86 0,00 0,00 89,73 0,03 1,02 1,18 0,58 2,35 3,06 0,69 0,08 0,42 0,00 0,00 0,00
126- 0,86 0,00 0,00 89,73 0,03 1,02 1,18 0,58 2,35 3,06 0,69 0,08 0,42 0,00 0,00 0,00
127* 0,00 0,00 0,00 99,97 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,03 0,00 0,00 0,00 0,00
127+ 14,49 2,15 10,29 63,67 0,03 0,02 0,03 0,01 0,05 0,07 0,00 0,08 0,42 0,00 0,00 8,69
127- 14,49 2,15 10,29 63,67 0,03 0,02 0,03 0,01 0,05 0,07 0,00 0,08 0,42 0,00 0,00 8,69
128 14,49 2,15 10,29 63,67 0,03 0,02 0,03 0,01 0,05 0,07 0,00 0,08 0,42 0,00 0,00 8,69
129+ 14,49 2,15 10,29 63,67 0,03 0,02 0,03 0,01 0,05 0,07 0,00 0,08 0,42 0,00 0,00 8,69
129- 14,49 2,15 10,29 63,67 0,03 0,02 0,03 0,01 0,05 0,07 0,01 0,08 0,42 0,00 0,00 8,69
130+ 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 100,00 0,00 0,00
130- 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 100,00 0,00 0,00
131* 0,00 0,00 0,00 99,89 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,11 0,00 0,00 0,00 0,00
131+ 14,46 2,15 10,27 63,57 0,03 0,02 0,03 0,01 0,05 0,07 0,01 041 0,08 0,00 0,17 8,67
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Tabla 11. Composiciones molares de las corrientes — Caso 2 (Continuacion)

Porcentaje Molar

Corriente M- M- M- Acido .
Palmitato Linoleato  Oleato Metanol Palmitico PLO PLP OOO POO POP PPP H20 NaOH H2S04 Na2S0O4 Glicerina
131- 14,46 2,15 10,27 63,57 0,03 0,02 0,03 0,01 0,05 0,07 0,01 041 0,08 0,00 0,17 8,67
132* 0,00 0,01 0,00 85,03 0,00 0,57 0,25 0,89 1,51 0,72 0,05 10,9 0,00 0,00 0,00 0,00
132+ 14,53 2,16 10,32 63,88 0,03 0,02 0,03 0,01 0,05 0,07 0,01 0,08 0,09 0,00 0,00 8,72
132- 14,53 2,16 10,32 63,88 0,03 0,02 0,03 0,01 0,05 0,07 0,01 0,08 0,09 0,00 0,00 8,72
133 14,53 2,16 10,32 63,88 0,03 0,02 0,03 0,01 0,05 0,07 0,01 0,08 0,09 0,00 0,00 8,72
134 0,00 0,00 0,00 99,99 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,01 0,00 0,00 0,00 0,00
137 0,00 0,00 0,00 99,99 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,01 0,00 0,00 0,00 0,00
138 0,00 0,00 0,00 99,99 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,01 0,00 0,00 0,00 0,00
138°+ 0,00 0,00 0,00 99,99 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,01 0,00 0,00 0,00 0,00
138°- 0,00 0,00 0,00 99,99 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,01 0,00 0,00 0,00 0,00
139 39,85 5,91 28,31 1,00 0,08 0,06 0,07 0,03 0,14 0,18 0,03 0,21 0,23 0,00 0,00 23,90
141 39,85 5,91 28,31 1,00 0,08 0,06 0,07 0,03 0,14 0,18 0,03 0,21 0,23 0,00 0,00 23,90
142+ 39,85 5,91 28,31 1,00 0,08 0,06 0,07 0,03 0,14 0,18 0,03 0,21 0,23 0,00 0,00 23,90
142- 39,85 5,91 28,31 1,00 0,08 0,06 0,07 0,03 0,14 0,18 0,03 0,21 0,23 0,00 0,00 23,90
143 39,85 5,91 28,31 1,00 0,08 0,06 0,07 0,03 0,14 0,18 0,03 0,21 0,23 0,00 0,00 23,90
144 0,00 0,00 0,00 0,77 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 99,2 0,00 0,00 0,00 0,00
145 0,00 0,00 0,00 0,77 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 99,2 0,00 0,00 0,00 0,00
146 52,84 7,84 37,54 0,90 0,10 0,00 0,00 0,03 0,00 0,00 0,04 0,71 0,00 0,00 0,00 0,00
147 0,00 0,00 0,00 0,78 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 98,8 0,00 0,00 0,00 0,37
148 0,00 0,00 0,00 0,78 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 98,8 0,00 0,00 0,00 0,37
149 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,20 0,23 0,02 0,46 0,60 0,02 20,0 0,76 0,00 0,00 77,72
150 0,00 0,00 0,00 0,78 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 99,2 0,00 0,00 0,00 0,00
152 0,00 0,00 0,00 0,78 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 99,2 0,00 0,00 0,00 0,00
153 0,00 0,00 0,00 0,78 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 99,2 0,00 0,00 0,00 0,00
154° 0,00 0,00 0,00 0,78 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 99,2 0,00 0,00 0,00 0,00
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Tabla 11. Composiciones molares de las corrientes — Caso 2 (Continuacion)

Porcentaje Molar

Corriente M- M- M- Acido .
balmiato Linoleato  Olento Metanol  525€0 - PLO PLP 000 POO POP PPP H20 NaOH H2SO4 Na2SO4 Glicerina
A-100 in 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 000 000 000 000 000 000 100 000 0,00 0,00 0,00
A-100 out 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 000 000 000 000 000 000 100 000 0,00 0,00 0,00
A-101in 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 000 000 000 000 000 000 100 000 0,00 0,00 0,00
A-101 out 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 000 000 000 000 000 000 100 000 0,00 0,00 0,00
A-102 in 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 000 000 000 000 000 000 100 000 0,00 0,00 0,00
A-102 out 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 000 000 000 000 000 000 100 000 0,00 0,00 0,00
A-103in 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 000 000 000 000 000 000 100 000 0,00 0,00 0,00
A-103 out 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 000 000 000 000 000 000 100 000 0,00 0,00 0,00
A-104in 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 000 000 000 000 000 000 100 000 0,00 0,00 0,00
A-104 out 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 000 000 000 000 000 000 100 000 0,00 0,00 0,00
ACEITE CRUDO 0,00 0,00 0,00 0,00 9,24 1041 12,1 589 240 312 7,04 000 000 0,00 0,00 0,00
ﬁ:hci?aﬁigjrl 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 000 000 000 000 000 000 000 0,00 100 0,00 0,00
Agua de Reposicion 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 000 000 000 000 000 000 100 000 0,00 0,00 0,00
Biodiesel 52,84 7,84 37,54 0,90 0,10 000 000 003 000 000 004 071 000 0,00 0,00 0,00
Catalizador NaOH 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 000 000 000 000 000 000 000 100,00 0,00 0,00 0,00
H2504 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 000 000 000 000 000 000 000 0,00 100 0,00 0,00
METANOL 0,00 0,00 0,00 100 0,00 000 000 000 000 000 000 000 000 0,00 0,00 0,00
Trans'g'setf‘r?f?(':aci on 0,00 0,00 0,00 100 0,00 000 000 000 000 000 000 000 000 0,00 0,00 0,00
Na2S04 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 000 000 000 000 000 000 665 000 0,00 33,4 0,00
NaOH+ 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 000 000 000 000 000 000 000 100 0,00 0,00 0,00
NaOH- 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 000 000 000 000 000 000 000 100 0,00 0,00 0,00
V-100in 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 000 000 000 000 000 000 100 000 0,00 0,00 0,00
V-100 out 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 000 000 000 000 000 000 100 000 0,00 0,00 0,00
V-101in 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 000 000 000 000 000 000 100 000 0,00 0,00 0,00
V-101 out 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 000 000 000 000 000 000 100 000 0,00 0,00 0,00

Fuente: Autor
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De manera general, el proceso de produccion de biodiesel a partir de aceite de
palma y con tecnologia tradicional logra producir 9260 kg/h de producto principal y

1197 kg/h de glicerina con una pureza de 81% en peso.

6.1.3. CASO DE ESTUDIO NO. 3:

Durante esta simulacion fueron necesarias 43 unidades operativas, entre las que
se destacan los intercambiadores y mezcladores con 10 unidades (mayor
participacion), 8 valvulas, 6 bombas, 5 columnas y los divisores, separadores y
reactores con 2 unidades operativas. Informacion sobre los flujos y composiciones
de algunas corrientes se muestran en el anexo C al igual que una descripcion mas

detallada de la simulacioén realizada.

Una imagen de la simulacion se muestra en la figura 13con las etapas de
hidrolisis, esterificacion, recuperacion de alcohol y purificacion de biodiesel. En las

figuras 14, 15y 16 se presentan con mas detalle cada una de estas etapas.
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Figura 13.Simulacién del proceso de produccién de biodiesel acido en fase heterogénea — Caso 3
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Figura 14. Etapa de hidrdlisis para el caso de estudio N° 3
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Figura 15. Etapa de esterificacion y purificacion de biodiesel para el caso de estudio N° 3
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Figura 16. Etapa de recuperacion de alcohol para el caso de estudio N° 3
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6.1.4. CASO DE ESTUDIO NO. 4:

Para este caso fueron necesarias 34 unidades operativas, con 13
intercambiadores, 6 mezcladores, 5 bombas, y los reactores, divisores y columnas
de 3 equipos cada uno, y por ultimo se tiene un separador. Informacion sobre los
flujos y composiciones de algunas corrientes se muestran en el anexo D al igual
gue una descripcion mas detallada de la simulacion realizada. Una imagen de la
simulacion se muestra en la figura 17 con las etapas de pretratamiento,
transesterificacion y purificacion de biodiesel. En las figuras 18, 19 y 20 se

presentan con mas detalle cada una de estas etapas.
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Figura 17.Simulacién del proceso de produccion de biodiesel basica en fase heterogénea — Caso 4
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Figura 18. Etapa de pretratamiento para el caso de estudio N° 4
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Figura 19. Etapa de transesterificacion para el caso de estudio N° 4
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Figura 20. Etapa de purificacion del biodiesel para el caso de estudio N° 4
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6.1.5. CASO DE ESTUDIO NO. 5:

En la realizacion de esta simulacion se usaron un total de 24 unidades operativas,
entre las que se destacan las de mayor participacion los intercambiadores con 10
unidades y seguida por las bombas con 8, después van los reactores y columnas
con 2 cada uno, y con un equipo estd el separador de fases y la torre de
destilacion reactiva. Informacion sobre los flujos y composiciones de algunas
corrientes se muestran en el anexo E al igual que una descripcion mas detallada
de la simulacién realizada. Una imagen de la simulacion de muestra en la figura
21.
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Figura 21.Simulacién del proceso de produccion de biodiesel basico homogéneo por destilacion reactiva — Caso 5
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Fuente: Tomado de Balaguera [2012].
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6.2 BALANCES DE MASA GLOBALES

En esta parte de los resultados se presentaran los flujos de masa que se usaron
como materia prima y aquellos que se obtuvieron como productos principales para
cado uno de los casos estudiados, empezando con la extraccion del aceite donde
se us6 30000 kg/h de racimo de fruto fresco (RFF) y se extrajeron 6757 kg/h de

aceite de palma, esto indica una relacién producto/alimento de 0,2252.

Para el segundo caso de estudio (produccion de biodiesel — tecnologia tradicional)
fue necesario de 9374 kg/h de aceite crudo de palma y 1133 kg/h de metanol para
producir 9260 kg/h de biodiesel y 1197 kg/h de glicerina con una pureza del 81%,

esto daria una relacion de Biodiesel/Aceite de 0,9878.

El caso de produccién de biodiesel con catalisis acida (en fase heterogénea)
presento los siguientes resultados masicos, 8805 kg/h de aceite de palmay 1470
kg/h de etanol y se produjeron 9260 kg/h de biodiesel y 1016 kg/h de glicerina
(93% de pureza), lo que representa 1,0516 en cuanto a la relacién producto

alimento.

La segunda alternativa tecnologica seleccionada (catalisis basica en fase
heterogénea) requirio de 10025 kg/h de aceite de palma, 1643 kg/h de alcohol
para obtener 9198 kg/h del producto principal y 2523 kg/h de co-producto (55% en

masa), esto es una relacion masica de 0,9175.

Por ultimo tenemos la produccion de biodiesel mediante la destilacion reactiva que
obtuvo 9107 kg/h de biodiesel y 978 kg/h de glicerina (pureza de 89%) a partir de
10456 kg/h y 2120 kg/h de aceite crudo de palma y alcohol respectivamente
(relacion de 0,8710).
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ANALISIS

Con base en lo anteriormente expuesto y la tabla 12, donde se resumen estos
resultados se puede analizar que desde el punto de vista masico, la tecnologia
acida-heterogénea (caso 3) para la produccion de biodiesel es la mejor con
relacion masica biodiesel/aceite, seguida por los casos tradicional (caso 2), basica
heterogénea (caso 4) y por ultimo la destilacion reactiva (caso 5), con diferencias
no mayores al 19% que pueden corresponder a 1500 kg/h menos del alimento
principal (aceite de palma); pero analizando la relacién biodiesel-alcohol el caso 3

estaria en el segundo mejor escenario.

Tabla 12. Relacion producto alimento para los diferentes casos de estudio

Relaciéon Caso 1 Caso 2 Caso 3 Caso 4 Caso 5
Biodiesel/Aceite - 0,9878 1,0516 0,9175 0,8710
Biodiesel/Alcohol - 0,1224 0,1587 0,1786 0,2328

Fuente: Autor

6.3 ANALISIS EXERGETICO

A continuacion se presentaran los resultados mas importantes desde el punto de
vista exergético obtenidos durante el desarrollo del trabajo de investigacion. Para
esta parte de los resultados se dividié en dos analisis diferentes, uno realizado
sobre el proceso de extraccion de aceite donde se evalud etapa a etapa y se
realizaron algunas observaciones de posibles mejoras al proceso. Para el segundo
analisis (procesos de produccion de biodiesel) se presentan los resultados
exergéticos de cada escenario y se calcularon algunos parametros para su
posterior andlisis comparativo y seleccion de la mejor tecnologia desde el punto de

vista exergeético.
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6.3.1 EVALUACION EXERGETICA DEL PROCESO DE EXTRACCION
DE ACEITE DE PALMA (CASO 1)

Finalizado el proceso de simulacion y conocidas las condiciones de operaciéon de
cada corriente se obtuvieron los valores de las entalpias y entropias
correspondientes, las cuales sirvieron como base para calcular las exergias
asociadas a flujos de materia para cada etapa del proceso; estas se encuentran
reportadas junto con el esquema de la simulacion en la figura 23 (las exergia
estan sobre cada una de las corrientes del proceso). Alli podemos observar que
durante el proceso de extraccion, el potencial para generar trabajo util (exergia)
del producto principal (aceite) es mayor al potencial de la materia prima del
proceso (RFF), con 191,42 MJ y 123,89 MJ por kg aceite respectivamente.
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Figura 22. Simulacién por etapas de la extraccion con los valores de las exergias de flujo
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Del proceso evaluado y que se aprecia en la figura 23 hay dos corrientes que son
consideradas co-productos del proceso, el raquis que es usado una parte como
combustible para la caldera principal de la planta y el resto como fertilizante
natural en las plantaciones. La torta que es llevaba al proceso de palmisteria y
donde se le extrae el aceite de Palmiste (proceso no tenido en cuenta durante este

anélisis).

A través del andlisis exergético fue posible determinar las irreversibilidades o la
exergia pérdida para cada una de las etapas del proceso y estimar el porcentaje
de cada una sobre la exergia total destruida, estos valores muestran en la tabla
13.

Tabla 13. Exergia destruida por etapas

Exergia destruid % de
Etapa del proceso ] .
[MJ/kg aceite] exergia destruida

Esterilizacion 31,57 21%
Desfrutamiento 18,13 12%
Digestién 33,40 23%
Prensado 57,52 39%
Clarificacion 3,69 3%
Secado 2,68 2%

Total 146,9 100%

Fuente: Tomado de Rocha y otros [2011].

La figura 23 muestra como la eficiencia exergética varia significativamente en
cada una de las etapas, presentandose visiblemente que la clarificacion y el

secado son las etapas que aprovechan en mayor proporcion la exergia disponible.
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Figura 23. Eficiencia de las etapas del proceso
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Analisis

Una serie de andlisis se realzaran respecto a los resultados obtenidos y sobre lo

observado durante la visita técnica.

De los subproductos del proceso el que presenta el mayor valor exergético es el
raquis con 44,22 MJ/kg de aceite, siendo aproximadamente la mitad de la exergia
de la corriente de frutos que continda en el proceso. Aungque estos son tratados
(proceso posterior) y utilizados como acondicionador de suelos, es posible
estudiar la posibilidad de utilizar ese potencial de trabajo para la produccion de
bioetanol, teniendo en cuenta que estan constituidos de material lignocelulésico

(celulosa, hemicelulosa y lignina).

En la planta extractora visitada argumentan no poder recircular los condensados al
proceso (exergia asociada a la masa) puesto que presentan un grado de
contaminacién (aceite, compuestos organicos, etc.) que los hace muy abrasivos
para los equipos del proceso. Pero como sugerencia, se podria implementar una

red de intercambiadores de calor para aprovechar toda esta cantidad exergia, para
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calentar corrientes frias en el proceso como en el caso del agua de dilucion que se
le afiade al licor de prensa para facilitar la clarificacion. Caso similar ocurre con el
vapor de descarga, puesto que éste es liberado al ambiente sin aprovechar toda la

exergia aun disponible.

Los lodos pesados resultantes de la clarificacion tienen un contenido exergético de
1,55 MJ/kg de aceite y no son aprovechados adecuadamente, puesto que estos
son llevados a piscinas naturales con el propésito de disminuir la carga organica
gue es emitida al ambiente (cumplir con la normatividad ambiental aplicable para
esta industria). Como sugerencia, es posible aprovechar esta exergia si estos
lodos son tratados para obtener gas metano y usarlos también como combustible

en la caldera.

De igual manera, se realiz6 un analisis individual a cada una de las etapas y se

presentan a continuacion.

Esterilizacion. En la tabla 13 se evidencia que se pierde el 21% de la exergia
total destruida durante el proceso, por el contrario, la figura 23 muestra que esta
etapa tiene una eficiencia exergética del 80%, La mejora de esta situacion (como
se menciono anteriormente con los condensados y el vapor de descarga) podria
aportar una reduccion del consumo de vapor considerable, ya que esta etapa
demanda aproximadamente el 50% del total que requiere la planta

(aproximadamente 400 kg vapor/ton de fruto).

Desfrutamiento. Esta etapa presenta la mas baja eficiencia exergética junto con
el prensado, a causa de los frutos que no se logran separar del raquis y salen
como subproductos, es por esto que el desfrutamiento presenta la mayor pérdida
de aceite en el proceso (0,09%). Adicionalmente, es posible estimar que la exergia

destruida (18,13 MJ/kg aceite) es debida no solo a perdidas de producto sino
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también a las perdidas por transferencia de calor hacia el exterior y al impacto de

los racimos en el tambor rotatorio.

La Digestion presenta el 23% de exergia total destruida. Esto se debe a que el
digestor no estid aislado de manera adecuada y esto conlleva a presentar
considerables pérdidas por transferencia de calor hacia los alrededores, y para la
correcta operacion de la unidad la temperatura se debe mantener en los 368,15 K,
de lo contrario la extraccion no sera eficiente y sera menor la recuperacion del licor
para la clarificacion. Se recomienda la implementacién de una capa aislante en las

paredes del digestor para evitar pérdidas por transferencia de calor.

Prensado. La etapa del prensado se considera segun los resultados como la
etapa en la que se presenta el mayor porcentaje de exergia destruida y la
eficiencia exergética mas baja. Es posible atribuir esto a las irreversibilidades
propias del proceso, debido que el prensado requiere de gran cantidad de
potencial eléctrico para su funcionamiento (esta es la etapa con el mayor consumo
eléctrico) lo que acarrea grandes irreversibilidades. Otra posible causa es un
desgaste de las piezas principales de las prensas (tornillo y canasta) que pueda
ocasionar una sobrecarga al motor (deba trabajar a un mayor potencia)

ocasionando pérdidas de exergia asociadas al trabajo.

Como sugerencias se debe hacer el disefio adecuado (modernizar) de la seccién
de extraccion de aceite (las etapas de digestion y prensado), es muy importante
debido a que préacticas poco satisfactorias como el excesivo macerado de los
frutos, podria ocasionar drenaje del aceite crudo antes del prensado, lo cual trae
consigo no solamente problemas en la clarificacion y mayores pérdidas de aceite,
sino también la absorcién de hierro por parte del aceite de palma. Para la
produccion de aceite de alta calidad, se deberia usar acero inoxidable en partes

moviles de los equipos donde haya desgaste como en el digestor y la prensa.
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Otro caso no deseado, contrario al anterior es cuando el mesocarpio no se
ablanda lo suficiente y hace mas dificil el prensado ya que seria necesario aplicar
una mayor presion, lo cual traeria como consecuencia tanto pérdidas de aceite
crudo de palma que no se alcance a extraer, como disminucion de la cantidad de
la materia prima del proceso de palmisteria debido a que al aplicarse una mayor
fuerza en el prensado, el riesgo en el rompimiento de las nueces aumentaria,
ocasionando un cambio en la calidad del aceite de palma contenido en el licor
debido al prensado de almendras.

Clarificacion. La clarificacion (decantacion y centrifugacion) presenta una
eficiencia exergética del 97%. Este valor es debido a que se logra purificar
correctamente el licor de prensa de los compuestos no deseados y asi recuperar
la mayor cantidad de aceite posible. Las irreversibilidades son tan solo el 3% del
total de exergia destruida en el proceso. Evidenciandose que la clarificacion junto
con el secado sobresalen como las dos etapas mas eficientes de la extraccion de

aceite.

Secado. Inequivocamente es la etapa mas eficiente (99%) y la que menos exergia
destruida (2,68 MJ/kg) reporta. Esto atribuido a que durante esta etapa y gracias al
método de dispersion al vacio (forma como se realiza el secado en planta), logra

eliminar en un alto porcentaje el agua remanente del aceite.

6.3.2 EVALUACION EXERGETICA COMPARATIVA DEL PROCESO DE
PRODUCCION DE BIODIESEL

En esta seccién se presentan los resultados individuales para cada uno de los
casos estudiados y se finaliza con el andlisis comparativo y seleccion del mejor

escenario para la produccion de biodiesel desde el punto de vista exergético.
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6.3.2.1. Biodiesel con catdlisis basica en fase homogénea (Caso 2)

Con base en la simulacion realizada y por las propiedades de cada una de las
corrientes evaluadas por el simulador, se calcul6 la exergia de cada una de las

corrientes involucradas en el proceso de la siguiente manera.

Usando la ecuacién 2 y las exergias quimicas de los elementos fundamentales
gue conforman los compuestos y disponibles en la literatura, se calcularon los
valores de las exergias quimicas. La tabla 14 muestra la exergia quimica de

algunos elementos.

Tabla 14. Exergia quimica de los elementos

Elemento Simbolo Exergia quimica [kJ/mol]
Carbén C 410,25
Hidrogeno H, 236,10

Sodio Na 336,71
Oxigeno 0O, 3,97

Azufre S 607,05

Fuente: Tomado de Valero y otros, 2005 [Rivero y otros, 1999; Szargut, 1989]

A manera de ejemplo se calculara la exergia del acido sulfarico, que tiene una
energia de Gibbs de formacién de -711,34 kJ/mol y cuya férmula quimica es

H,SO,4 [Weast, 1986].

E °(—k] ) 71134 + 2 (236’1)+ (607.05) + 4 (3’97)
e * . *
Xqca mol ' 2 2
e
Exqca (ﬁ) = 139,75

De igual manera se realizaron los calculos para cada uno de los compuestos que

intervinieron en la simulacion y los resultados se muestran en la tabla 15. Ademas
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informacion encontrada en la literatura sobre el acido palmitico permitio validar

estos valores.

Tabla 15. Exergia quimica de cada sustancia

Sustancia AGf [kd/mol] Exergia quimica [kJ/mol]
H,O (Liquida)a -237,32 0,77%
H,O (Vapor)b -228,75 9,34a,”
Acido Palmitico - 10031,62°
Acido Palmitico - 10277,39°
Acido Palmitico -257,1 10088,51e°
Metanol -166,6 719,99°
PLO -239,2 34141,51°
PLP -332,1 32992,01°
000 -222,6 35450,67°
POO -315,6 34301,17°
POP -408,5 33151,67°
PPP -501,4 32002,17°
M-Palmitato -197,1 10794,77°
M-Linoleato -27,8 11784,61°
M-Oleato -104,2 11944,27°
NaOH -379,32 77,43°
H2S04 -711,34 139,75°
Na2S04 -1270,28 18,13°
Glicerina -454,3 1726,82°

Fuente: Standard chemical exergy of elements updated [Rivero y otros, 1999],
PHandbook of Chemistry and Physics [Pellegrini y otros, 2007], “Calculado por la

ecuacion 2.

Como se usoé la ecuacion 2 para el célculo de las exergias quimicas de los
compuestos puros, la ecuacion 3 me permite determinar las exergias quimicas de
corrientes masicas. A manera de ejemplo se tiene 5 corrientes del proceso con

Sus respectivas composiciones molares, y exergias quimicas por componente,
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como se muestran en la tabla 16. Alli podemos encontrar los resultados parciales

de cada uno de los términos (ecuacion 3) y por ultimo las exergias quimicas de la

corriente en total.

Tabla 16. Exergia quimica de las corrientes de flujo

) Corrientes
Compuesto, Ex_qca‘i
. ACEITE o
i (kJ/kmol) 100+ 115 139 Biodiesel
CRUDO
M-Palmitato 10794770 0,00000 0,00015 0,39846 0,00000 0,52841
M-Linoleato 11784610 0,00000 0,00000 0,05915 0,00000 0,07844
M-Oleato 11944270 0,00000 0,00000 0,28305 0,00000 0,37536
Metanol 719990 0,95094 0,96922 0,01000 0,00000 0,00904
Acido
. 10088510 o 0,00000 0,00000 0,00076 0,09240 0,00101
Palmitico <
o
PLO 34141510 S 0,00000 0,00001 0,00061 0,10409 0,00000
c
PLP 32992010 ?g 0,00000 0,00001 0,00070 0,12066 0,00000
000 35450670 § 0,00000 0,00001 0,00029 0,05887 0,00032
LL
POO 34301170 0,00000 0,00002 0,00141 0,24078 0,00000
POP 33151670 0,00000 0,00003 0,00183 0,31275 0,00000
PPP 32002170 0,00000 0,00001 0,00035 0,07044 0,00038
H20 770 0,00000 0,03053 0,00210 0,00000 0,00705
NaOH 77430 0,00000 0,00000 0,00234 0,00000 0,00000
H2S04 139750 0,04906 0,00000 0,00000 0,00000 0,00000
Na2S04 18130 0,00000 0,00000 0,00000 0,00000 0,00000
Glicerina 1726820 0,00000 0,00000 0,23896 0,00000 0,00000
Z(yi*Ex_qgca®) = 691522 702592 8981271 31435513 11151869
Z(yi*Ln(yi)) = -0,19574 -0,13920  -1,347358  -1,770728 -0,994479
Ex_qca mezcla
691037,4  702247.,8 8977932  31431123,7 11149403
(kd/kmol) =

Fuente: Autor
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Con la exergia quimica de las corrientes y los valores propios como entalpias (H) y
entropias (S) de cada una de las corrientes, se calcularon las exergias fisicas y
totales de cada una de ellas. Estas se muestran en la tabla 17.
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Tabla 17. Flujos de exergia de cada corriente masica

Corriente

Exergia Fisica Exergia Quimica Exergia de Flujo

Exergia de Flujo

[kd/kmol] [kd/kmol] [kJ/kmol] [kJ/h]
100+ 0,0 674871 674871 13146979
100- 0,0 674871 674871 13146978
101+ -2970,5 674871 671901 13089111
101- 10,9 674871 674882 13147190
102+ -2994,3 31431123 31428130 373006686
102- 198,3 31431123 31431322 373044577
103+ -11590,2 12317274 12305685 385774309
103- -2984,7 12317274 12314290 386044085
104+ 1175,9 12317274 12318451 386174516
104- 4597,7 12317274 12321872 386281788
105* 250416,1 686812 937229 0,0
105+ 5913,2 12317077 12322991 386316893
105- 1107,2 12317077 12318185 386166228
106+ -3013,7 12317077 12314064 386037042
106- -2720,1 12317077 12314358 386046246
107* 856638,3 678820 1535459 0,0
107+ 17,9 11556228 11556246 386012756
107- -689,3 11556228 11555539 385989132
108 41,0 11556228 11556269 386013527
109+ 17227,4 11556228 11573456 386587605
109- 13985,5 11556228 11570214 386479315
110 12240,7 18130 30371 29026
111+ 5388,1 621663 627051 12765384
111- 5643,8 621663 627307 12770590
112+ 28395,0 30886640 30915035 373744303
112- 30787,0 30886640 30917427 373773222
113 104,7 621663 621768 12657826
114 106,8 621663 621770 12657868
115 180,1 685771 685951 66643066
116 -2600,0 395219 392619 2029501
117 399,3 702345 702745 64642049
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Tabla 17. Flujos de exergia de cada corriente masica (Continuacion)

) Exergia Fisica Exergia Quimica Exergia de Exergia de Flujo
Corriente [kd/kmol] [kd/kmol] Flujo [kJd/kmol] [kd/h]
118 308,4 702444 702753 76462789
119 354,9 700313 700668 76490024
122 126,5 700313 700439 76465089
123+ -6935,1 700313 693378 75694193
123- 150,2 700313 700463 76467681
124+ 7601,5 30886640 30894242 373492923
124- 28837,0 30886640 30915477 373749647
125+ 2422,1 3709134 3711556 450051092
125- -10043,3 3709134 3699091 448539581
126+ -7901,9 3709134 3701232 448799244
126- 577,3 3709134 3709712 449827405
127* 3913,8 702818 706732 0,0
127+ 1091,5 3707598 3708690 449702878
127- -9625,9 3707598 3697972 448403324
128 777,1 3707598 3708375 449664760
129+ 53,6 3707598 3707652 449577028
129- 53,6 3707598 3707652 449577028
130+ 3,7 139750 139754 28062
130- 3,7 139750 139754 28062
131* 247858,5 702220 950079 0,0
131+ 18,9 3701214 3701233 449541976
131- 18,9 3701214 3701233 449541976
132* 342885,7 1961229 2304115 0,0
132+ 19,0 3719640 3719659 449547733
132- 19,0 3719640 3719659 449547733
133 11,0 3719640 3719651 449546766
134 572,3 702920 703492 54009877
137 244.6 702920 703165 53984717
138 247,1 702920 703167 53984908
138°+ 204,5 702920 703125 53997469
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Tabla 17. Flujos de exergia de cada corriente masica (Continuacion)

) Exergia Fisica Exergia Quimica Exergia de Exergia de
Corriente [kd/kmol] [kd/kmol] Flujo [kJd/kmol] Flujo [kJ/h]
138°- 247,1 702920 703167 54000737
139 44331,3 8977762 9022093 397723529
141 27777,9 8977762 9005540 396993800
142+ 24410,6 8977762 9002173 396845358
142- 27783,1 8977762 9005545 396994027
143 82,6 8977762 8977845 395772899
144 3,8 6097 6101 17520680
145 4,1 6097 6101 17521655
146 24,2 11149250 11149275 370622244
147 2,5 14756 14759 42546909
148 4,0 14756 14761 42551323
149 8683,4 1851575 1860258 25212681
150 65,7 6135 6202 17793373
152 2,2 6135 6138 17611042
153 3,8 6135 6140 17615678
154° 3,7 6101 6105 17518782
A-100in 0,0 770 770 278211
A-100 out 28,8 770 799 288612
A-101in 0,0 770 770 295167
A-101 out 109,6 770 880 337166
A-102 in 0,0 770 770 526660
A-102 out 77,4 770 847 579624
A-103in 0,0 770 770 523750
A-103 out 50,1 770 820 557821
A-104 in 0,0 770 770 1281346
A-104 out 146,8 770 917 1525704
ACEITE CRUDO 0,0 31431123 31431124 373042224
Acido para
Neutralizar 0,0 139750 139750 28061
Agua de
Reposicion 0,0 770,0 770 1817
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Tabla 17. Flujos de exergia de cada corriente masica (Continuacion)

) Exergia Fisica Exergia Quimica Exergia de Exergia de
Corriente [kd/kmol] [kd/kmol] Flujo [kJd/kmol] Flujo [kJ/h]
Biodiesel 46,6 11149250 11149297 370622989

Catalizador NaOH 0,0 77430 77430 28082
H2S04 0,0 139750 139750 133566
METANOL 0,0 702990 702990 13022865
Metanol
Transesterificacion 0,0 702990 702990 11823947
Na2S04 12,2 4998 5011 3007
NaOH+ 0,0 77430 77430 159015
NaOH- 0,0 77430 77430 159015
V-100 in 20121,1 9340 29461 4669272
V-100 out 15071,4 9340 24411 3868950
V-101in 20121,1 9340 29461 8374238
V-101 out 15281,8 9340 24622 6998677

Fuente: Autor

Con los valores exergéticos calculados, finalmente se realizé los balances en cada
uno de los equipos y se determind la exergia destruida y la eficiencia exergética.

En las tablas de la 18 a la 25 muestran estos calculos.
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Tabla 18. Balance exergético en cada bomba

i Exergia de Perdida )
Exergia de entrada [kJ/h] ) Exergia del Destruccion
salida [kJ/h] Exergia del de . EFICIENCIA
BOMBAS producto . de exergia
i _ Debido al ) ) recurso [kJ/h] exergia [%]
Debido al flujo ) Debido al Flujo [kJd/h] [kJ/h]
Trabajo [kJ/h]
P-101 13146979 250 13147191 13147229 13147191 0 39 84,5%
P-102 373042224 3139 373044578 373045363 373044578 0 785 75,0%
P-103 386012757 1027 386013528 386013784 386013528 0 256 75,1%
P-104 373744304 6488 373749648 373750792 373749648 0 1144 82,4%
P-105 12657826 55 12657868 12657881 12657868 0 12 77,1%
P-106 76465089 2885 76467682 76467975 76467682 0 293 89,9%
P-107 28062 1 28063 28063 28063 0 1 58,7%
P-108 53984717 213 53984908 53984930 53984908 0 22 89,7%
P-109 396993800 269 396994028 396994069 396994028 0 42 84,6%
P-110 17520681 1304 17521656 17521984 17521656 0 329 74,8%
P-111 370622245 1304 370622989 370623549 370622989 0 559 57,1%
P-112 42546909 5895 42551324 42552804 42551324 0 1480 74,9%
P-113 17611043 6021 17615678 17617064 17615678 0 1385 77,0%

Fuente: Autor

106



Tabla 19. Balance exergético en cada intercambiador de calor

Exergia de salida

Exergia de entrada [kJ/h] Perdida ]
[kd/h] Exergiadel Exergiadel Destruccion o
. : i i de . Eficiencia
Intercambiadores Debido alos flujos Debido alos flujos recurso producto . de exergia
exergia [%0]
corriente Servicio corriente Servicio [kd/h] [kJd/h] (k/h] [kd/h]
principal Industrial principal Industrial
E-100 [C] 385774310 4669272 386281788 3868950 390443582 390150738 0 292844 63,4%
E-101 [E] 386316894 278212 386046246 288613 386595106 386334859 0 260247 3,8%
E-102 [C] 386013528 8374238 386479315 6998677 394387766 393477993 0 909774 33,9%
E-103 [E] 12765385 295168 12657826 337166 13060553 12994993 0 65560 39,0%
E-104 [E] 450051092 526660 449827406 579624 450577752 450407030 0 170722 23,7%
E-105 [E] 449664760 523750 449577029 557821 450188510 450134850 0 53660 38,8%
E-106 [E] 396845359 1281346 395772899 1525705 398126705 397298604 0 828101 22,8%
Enfriadores
E-109 54009878 0 53984717 0 54009878 53984717 22201 2960 0,00%
E-110 17793374 0 17611043 0 17793374 17611043  -122642 304973 0,00%
E-111 397723529 0 396993800 0 397723529 396993800 658529 71200 0,00%
E-107 76490025 0 76465089 0 76490025 76465089 16506 8430 0,00%
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Tabla 20. Balance exergético en cada mezclador

] Exergia de . .
Exergia de entrada [kJ/h] ) Perdidade Destruccion o )
salida [kJ/h] Exergia del Exergia del . . Eficiencia
exergia de exergia
) _ Debido al recurso [kJ/h] producto [kJ/h] [%0]
Debido alos flujos ) [kJ/h] [kJ/h]
flujo
MIX-101 13022865 133566 13146979 13156431 13146979 0 9452 98%
MIX-102 13089111 373006687 386044086 386095798 386044086 0 51712 100,0%
MIX-103 373492923 75694194 448539581 449187117 448539581 0 647536 99,8%
MIX-104 12657868 53997469 66643066 66655338 66643066 0 12271 99,1%
MIX-106 76462789 28082 76490025 76490872 76490025 0 847 99,6%
MIX-107 1817 17515169 17516927 17516987 17516927 0 59 99,4%
MIX-105 64642050 11823947 76462789 76465997 76462789 0 3207 100,0%
Fuente: Autor
Tabla 21. Balance exergético en cada valvula.
Exergia de Exergia de Exergia del Exergia del Perdida de Destruccion de  Eficiencia
entrada [kJ/h] salida [kJ/h] recurso [kJ/h] producto [kJ/h] exergia [kJ/h] exergia [kJ/h] [%0]
VLV-100 449702879 449664760 449702879 449664760 0 38118 100,0%
VLV-101 449547734 449546766 449547734 449546766 0 968 100,0%

Fuente: Autor
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Tabla 22. Balance exergético en cada reactor.

Exergia de salida

Exergia de entrada [kJ/h] Exergiadel Exergiadel Perdida Destrucciéon o
[kJ/h] ) . Eficiencia
_ _ _ _ recurso producto de exergia de exergia
corrientes de Debido corriente  Debido al [%]
) [kd/h] [kd/h] [kd/h] [kJd/h]
reactivos al calor producto calor
CSTR-101 386174516 0 0 386166229 0 386174516 386166229 0 8287 100,0%
CSTR-102 448799245 0 0 448403325 267579 448799245 448403325 267579 395920 99,9%
CRV-101 386037043 159016 4879 385989132 0 386200938 385989132 0 211805 99,9%
CRV-102 449577029 28063 0 449541977 437 449605091 449542414 437 62677 100,0%
Fuente: Autor
Tabla 23. Balance exergético en cada decantador.
. Perdida
Exergia de 1 1 i
9 Exergia de salida [k/h] Exergia del Exergia del de Destruccién Eficiencia
entrada [kJ/h] recurso producto ’ de exergia
/h kJ/h exergia kJ/h %]
Debido al flujo Debido a los flujos [k/n] [kJ/h] (k/h] [k3/h]
V-100 386587606 12770590 373773222 29027 386587606 386572839 0 14766 96,69%
V-101 449541977 0 449547734 3007 449541977 449550741 0 8764 100,00%

Fuente: Autor
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Tabla 24. Balance exergético en la columna de extraccion liquido-liquido.

Exergia de entrada [kJ/h] Exergia de salida [kJ/h] . Exergia del Perdida  Destruccion S
Exergia del producto de exergia de exergia Eficiencia
0,
_ _ _ _ recurso [kl yin) [k3/h] [k3/h] %]
Debido alos flujos Debido alos flujos
T-102 17521656 395772899 370622245 42546909 413294555 413169154 0 125401 89,7%
Fuente: Autor
Tabla 25. Balance exergético en cada torre de destilacion.
Exergiakg?hentrada Exergia de salida [kJ/h] Exergia Exergia Perdida Destruccion
[kJ/h] del del de Yo oxorgia  Eficiencia
Calor del : Calor del recurso producto exergia [%0]
Recursos rehervidor Destilado Fondos Condensador [kJ/h] [kJ/h] [kJ/h] [kJ/h]
T-100 66643066 1820672 64642050 2029502 1006011 68463739 67677563 1006011 786176 94,42%

T-101 449546766 7530957 54009878 397723529 1103953 457077723 452837360 1103953 4240363 87,01%
T-103 42551324 95977776 17793374 25212681 30493065 138529099 73499120 30493065 65029979 18,20%

Fuente: Autor
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Una distribucion de las corrientes exergéticas que entran y salen del proceso en
general se muestran en la tabla 26, alli podemos observar las materias primas,
servicios industriales, producto principal, los residuos, irreversibilidades, etc.
Ademas permiti6 calcular los pardmetros que se tendran en cuenta en la
comparacion final del trabajo. Esto es una destruccion de exergia de 74052 MJ/h
gue nos reporta una eficiencia exergética global del proceso del 71,3% evaluada
como la proporcion entre la exergia contenida en el biodiesel final y la exergia total
gue entra, las relaciones entre la exergia destruida y la exergia total de entrada
con un valor de 14,25%, y entre la exergia destruida en el proceso en kJ/h y los
kg/h de biodiesel producidos, fue de 7997.

Tabla 26. Corrientes exergéticas generales

Exergia [kJ/h]

Corriente
Entrada Salida
Aceite crudo 373042224
Metanol 24846812
H,SO, 161628
Agua 1818
NaOH 187098
Servicios industriales 121311781
Biodiesel 370622989
Na,SO, 32034
Glicerina 25212681
Desechos 2029502
Residuos de Servicios
Industriales 14156556
Perdidas 33690924
Irreversibilidades 74051960
Totales = 519551362 519796647

Fuente: Autor
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Con la exergia destruida calculada se realiz6 una distribucién por equipos y se
encontro que las columnas de destilacidon son las que tienen mayor influencia con
un porcentaje de 94% del total de irreversibilidades; esto se debe a la
irreversibilidad en la transferencia de calor tanto en el rehervidor como en el

condensador de cada columna. La figura 24 se muestra esta distribucién

Figura 24. Fraccion de exergia destruida por componentes— Caso 2.

,' ® Bombas
100,00% + cm
- e H Intercambiadores de calor
- 80,00%
w ) —— ® Mezcladores
3 % 1
2 60,00% ) M Valvulas
0 _'
§ 40,00% -+ m Reactores
% 20,00% m Separadores
0,00% Columna de extraccion lig-liq
EQUIPO Columnas de destilacion

Fuente: Tomado de Sierra y otros [2011].

Exceptuando la exergia destruida por las columnas de destilacion, la figura 25
muestra claramente la participacién de los demas componentes con respecto a la
destruccion total de exergia en el proceso. Alli se aprecia que los
intercambiadores son los componentes que presentan mas irreversibilidades
después de las torres, debido a la transferencia de calor de los servicios
industriales y la corriente principal. Adicionalmente, cabe mencionar que los
mezcladores y reactores representan alrededor del 2% de las irreversibilidades
totales del proceso, debido a que se genera entropia por el hecho de operar cada
equipo, lo que implica una disminucién de la capacidad de realizar trabajo y

consecuentemente la destruccidn de exergia.
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Figura 25. Fraccion de destruccién de exergia por componentes (Sin columnas) —

Caso 2.
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EQUIPO

Fuente: Tomado de Sierra y otros [2011].

Un analisis global de este caso se puede realizar mediante los diagramas
circulares, construido a partir de los valores de la exergia del ACP, metanol, acido
sulfarico y agua (figuras 26 y 27)

Figura 26. Distribucion de la exergia de entrada a través del proceso — Caso 2

’

5
0,01

H Aceite (93,7%) m Metanol (6,2%) = H2504 (0,01%) m Agua (0,00%) = NaOH (0,05%)

Fuente: Autor
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Figura 27. Distribucion de la exergia de salida a través del proceso — Caso 2

M Biodiesel (85,9%) M MNa2S04(0,01%) W Glicerina(5,8%) M Residuos(8,2%)

Fuente: Autor

A partir de una cuidadosa observacién de los diagramas anteriores se puede
inferir que, el 93,73% de la exergia de entrada al sistema esta representado por el
ACP, el cual lleva a pensar que casi toda esta exergia es transformada y/o
adquirida por el biodiesel, debido a que éste representa el 85,92% de la exergia a
la salida del proceso, ademas que la glicerina como subproducto valioso
representa el 5,8% de la exergia de salida, en donde la etapa de obtencion de
este subproducto presenta irreversibilidades de alrededor de 2,5 veces mayor a la
exergia del flujo de glicerina. Por consiguiente, es necesario realizar mejoras
tecnoldgicas o verificar con otro sistema de separacion para obtencidn de glicerina

con el fin de reducir la destruccidén de exergia en esta etapa del proceso.

6.3.2.2 Biodiesel con catalisis acida en fase heterogénea (Caso 3)

Finalizada la simulacion, fue aplicado el analisis exergético a este caso de estudio
siguiendo las pautas mencionadas durante la metodologia del trabajo,

encontrando la exergia destruida de cada uno de los equipos y sus respectivas
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eficiencias. En la tabla 27 se reportan algunos de estos valores propios para este

Caso.
Tabla 27. Irreversibilidades y eficiencias de algunos equipos — caso 3
) Exergia destruida Eficiencia ) Exergia destruida Eficiencia

Equipo Equipo
[MJ/h] [%0] [MJ/h] [%]
Bl 619,1 84,9 CRV-100 384,3 94,5
B2 85,30 92,5 PFR-100 831,8 98,9
B3 14778 85,5 V-105 221,8 98,4
E-104 81,43 96,2 MIX-101 12071 89,4
E-106 8879 24,9 MIX-103 3,060 99,9
E-107 2848,4 47,6 T-100 1842,1 79,8
E-110 15680 38,2 T-101 766,1 92,1
VLV-103 12945 90,3 T-103 31006 15,4
VLV-106 640,5 94,9 X-100 2861,7 90,6

Fuente: Autor

En la figura siguiente (figura 28) se reporta la exergia destruida a través del
proceso pero agrupando por tipo de equipos, donde es posible observar que los
intercambiadores de calor y seguido por la columnas son los que aportan casi un
70% de las perdidas exergéticas. Esto tiene una justificacion importante y es las
altas relaciones molares de alcohol, que requirieron elevados consumos de

energia para su calentamiento y para los procesos de separacion y recirculacion.
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Figura 28. Fraccion de exergia destruida por componentes— Caso 3
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Fuente: Autor

Otro de los resultados importantes son las pérdidas de exergia calculadas por
etapas del proceso, como se muestran en la figura 29, alli se encontré que la
recuperacion del alcohol y la esterificacion (en segundo puesto) son las etapas
con mas participacion, cubriendo entre ellas casi el 90% del total.

Figura 29. Fraccion de exergia destruida por etapas— Caso 3
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M Hidrdlisis W Esterificacion m Sep. Glicerina W Purf. Biodiesel m Rec. alcohol

Fuente: Autor
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Mediante las figuras 30 y 31, se esquematiza las proporciones de las corrientes
gue entran y salen del proceso estudiado (son proporciones exergéticas, es decir,
del total de exergia que ingresa al proceso, tan solo el 27% corresponde al aceite
de palma), logrdndose ver que son altas los requerimientos de alcohol necesarios

para esterificacion (reaccion principal).

Figura 30. Distribucion de la exergia de entrada a través del proceso— Caso 3

M aceite fresco

M Etanolfresco

Fuente: Autor

La misma distribucion se realizé para las corrientes que salen del proceso y se
encontré a que el biodiesel tan solo representa el 15% de la exergia que sale del
proceso, puesto que por ser un proceso con muy altas relaciones molares para
sus dos reacciones principales, las pérdidas de exergia (entendiéndose perdidas
como la exergia que es retirada por los intercambiadores en forma de calor y que

no se le da ningun uso posterior) también son altas.
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Figura 31.Distribucion de la exergia de salida a través del proceso— Caso 3.

0,1

W Agua (0,2%) m Biodiesel (15%) m Glicerina (0,9%) ™ Perdidas(83%)

Fuente: Autor

En cuanto a la eficiencia global del proceso, este caso reporta eficiencias del 1%
evaluado como la relacién de la exergia del biodiesel y la exergia total de entrada,
donde la exergia total destruida fue de 141101MJ/h. Ademas otros indicadores
exergéticos importantes son la proporcion entre la exergia destruida y la exergia
total de entrada, con un valor de 16,86%, y la relacion entre la exergia destruida

del proceso (kJ/h) y los kg/h de biodiesel producidos, fue de 15237

6.3.2.3Biodiesel con catalisis basica en fase heterogénea (Caso 4)

La produccién de biodiesel mediante catélisis heterogénea basica y una vez
aplicado la metodologia de analisis exergético se calcularon las exergias
destruidas para cada uno de los equipos que intervinieron en proceso y sus

respectivas eficiencias, y en la tabla 28 se muestra algunos de estos valores.
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Tabla 28. Irreversibilidades y eficiencias de algunos equipos — caso 4

) Exergia destruida  Eficiencia ) Exergia destruida  Eficiencia
Equipo Equipo
[MJ/h] [%] [MJ/h] [%]
P-100 15,62 98,5 E-102 68,25 98,3
P-101 86,91 97,8 E-106 1656,0 98,6
P-102 165,6 98,5 CSTR-100 63,03 96,4
MIX-101 19,85 99,3 CRV-103 19033 96,5
MIX-102 22,09 96,7 V-101 923,4 97,8
MIX-103 74,71 95,9 T-100 3711,2 99,2
E-100 4445 42,3 T-101 2363,9 98,4

Fuente: Autor

También en la figura 32 se muestra la participacion por equipos con respecto a la
exergia total destruida, encontrado que en los reactores ocurre las mayores
pérdidas con un 30% mas que los intercambiadores (equipos con la segunda
mayor participacion), aunque entre los intercambiadores y las columnas sea muy
poca la diferencia, exactamente cuatro puntos porcentuales.

Figura 32. Fraccion de exergia destruida por componentes— Caso 4.
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60,0
50,0 W Bombas
B Mezcladores
40,0 W intecambiadores
M reactores
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Fuente: Autor
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Otro de los resultados importantes obtenidos en este escenario se trata en cuanto
a la distribucién de la exergia destruida en las diferentes etapas del proceso, la
figura 33 muestra estos resultados, encontrando que las etapas de
transesterificacion y purificacion del biodiesel representan casi el 96% de total.

Figura 33. Fraccion de exergia destruida por etapas— Caso 4.
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Fuente: Autor

Las siguientes figuras muestran la distribucion exergética de los reactivos y
productos que entran y salen del proceso. Observando en ambos casos que el
aceite de palma y el biodiesel final obtenido representan mas del 85% de los flujos

(exergéticos), exactamente el 91,4 y 84,6 % respectivamente.
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Figura 34. Distribucion de la exergia de entrada a través del proceso— Caso 4

0,21

0,05
0,05

W Metanol (8 %) M Aceite (91%) ™ H2504 (0,05%) M NaOH (0,05%) ™ CaO (0,21%)

Fuente: Autor

Figura 35. Distribucion de la exergia de salida a través del proceso— Caso 4.

0,0
0,21

M Residuo Solido (0,0%) m Residuo (0,2%) m Glicerina (15%) m Biodioesel (85%)

Fuente: Autor

En cuanto al proceso en general, se encontr6 una destruccion de exergia de
34403 MJ/h y una eficiencia exergética global del proceso del 86% evaluada como
la proporcion entre la exergia del biodiesel final y la exergia total que entra.

Ademas otros indicadores exergéticos importantes son la proporcién entre la
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exergia destruida y la exergia total de entrada, con un valor de 7,78%, y la relacion
de la exergia destruida del proceso a los kg de biodiesel producidos fue de 3740
kJ/kg.

6.3.2.4 Biodiesel por destilacion reactiva (Caso 5)

Para este caso de estudio algunos de los resultados exergéticos obtenidos se

muestran en las siguientes tablas y figuras.

La tabla siguiente muestra algunos de los valores propios para algunos de los
equipos usados en este proceso, como son la exergia destruida y su eficiencia

correspondiente.

Tabla 29. Irreversibilidades y eficiencias de algunos equipos — caso 5

) Exergia destruida  Eficiencia ] Exergia destruida  Eficiencia
Equipo Equipo
[MJ/h] (%) [MJ/h] (%)

Bomba 2 0,640 94,60 ReactEst 1029,4 87,72
Bomba 3 0,014 87,32 ReactNeut 4935,7 97,24
Bomba 8 0,299 90,26 Flash 883,1 93,21

Intecl 70,30 94,79 B9 8651,0 96,35

Intec2 2751,9 96,35 Torre D 2449,7 95,22

Intec8 26,60 99,23

Fuente: Autor

Al igual que en los demas casos estudiados, se representa la distribucion de la
exergia destruida durante este proceso pero en los distintos tipos de equipos
usados (figura 36). Donde se puede observar la importante participacion en lo que
se refiere a los intercambiadores de calor y a la destilacion reactiva, con valores

superiores al 93% entre estos dos grupos de equipos.
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Figura 36. Fraccion de exergia destruida por componentes— Caso 5.
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Fuente: Adaptado de Balaguera [2012].

Una distribucion en cuanto a la exergia que entra y sale al proceso fue
representada en las figuras 37 y 38, encontrando un 92% de la exergia a la
entrada que corresponde al aceite de palma y que es convertida a biodiesel que
representa apenas el 77% del total de exergia que sale del proceso.

Figura 37. Distribucion de la exergia de entrada a través del proceso— Caso 5.

0,37 0,41

W Aceite (92 %) M Etanol (7,2%) = H2504 (0,37%) M KOH (0,41%)

Fuente: Autor
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Figura 38. Distribucion de la exergia de salida a través del proceso— Caso 5.

0,25

M Residuo (0,25%) m Agua (16,3%) m Purga (1,8%) ® Glicerina (4,2%) m Biodiesel (77%)

Fuente: Autor

En este proceso también se evaluaron las mismas relaciones de rendimientos que
los demas casos estudiados, encontrando una destruccion de exergia de
24713MJ/h y una eficiencia exergética global del proceso del 76% evaluada como
la proporciéon entre la exergia del biodiesel final y la exergia total que entra. La
proporciéon entre la exergia destruida y la exergia total de entrada para este caso
fue evaluada en 5,47%, y la relacion de la exergia destruida del proceso a los kg
de biodiesel producidos fue de 2713 kJ/kg (B100).

ANALISIS

Para el analisis de los resultados exergéticos se tendran en cuenta los diferentes
indicadores mencionados y descritos en esta seccion, y que se resumen en la
tabla 30. Se encontré que el proceso con los peores valores exergéticos es sin
duda alguna la tecnologia heterogénea y acida (caso 3), tiene una exergia
destruida que duplica la del escenario con el segundo peor valor (tecnologia
tradicional); la eficiencia reportada es del 1% y la proporcidén de exergia destruida

por kg de producto final es el mas alto, con 15237 kJ/kg. Es necesario aclarar que
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este resultado no generaliza a todas las tecnologias heterogéneas acidas, sino
gue corresponde al escenario estudiado y descrito en el capitulo anterior, en
donde se menciona las altas relaciones molares requeridas tanto para la hidrolisis
de los triglicéridos como para la posterior esterificacion.

Tabla 30. Pardmetros evaluados para los casos de estudio

Parametros de evaluacion Caso 2 Caso 3 Caso 4 Caso 5
Ex_des* [MJ/h] 74051 141100 34403 24713
Eficiencia [%)] 71 1 86 76
Ex_des*/Ex_ent** 14,25 16,86 7,78 5,47
Ex_des*kg_B100 [kJ/kg] 7997 15237 3740 2713

* Ex_des representa la exergia total destruida en [kJ/h].
**Ex_ent representa la exergia total de entrada al proceso [kJ/h]
Fuente: Autor

La segunda alternativa tecnologica (catalisis heterogénea basica — caso 2) y la
destilacion reactiva (caso 3), son los dos escenarios con los mejores resultados
exergeéticos en todos los criterios o indicadores estudiados (resultando ser mejores
al escenario base que fue la tecnologia tradicional), entendiéndose como unas
eficiencias altas y bajos valores en exergia destruida, relacién exergia destruida-
exergia de entrada; y relacion exergia destruida por kg de biodiesel. Aunque el
proceso con las menores pérdidas exergéticas fue el de la destilacion reactiva, con
24,7 GJ/h, el caso con la mayor eficiencia exergética fue la catdlisis basica
heterogénea, pero sin lugar a dudas la destilacion reactiva es el mejor proceso
para la produccién de biodiesel puesto que tanto en la relacion exergia
destruida/exergia entrada con 5,47% y la proporcion exergia destruida y los kg de

biodiesel producidos resultaron ser los de menor valor (de los casos estudiados).
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7. CONCLUSIONES

La realizacion de este trabajo de investigacion permite concluir la importancia de
los andlisis exergéticos en la seleccidén de alternativas productivas puesto que a
diferencia de los andlisis energéticos, esta metodologia tiene en cuenta solo la
energia potencialmente util de los procesos. Ademas los resultados obtenidos
permite la localizacion de etapas de procesos con ineficiencias y con posibilidades
de mejoras tecnoldgicas.

Del analisis exergético realizado al proceso de extraccién de aceite de palma
permite concluir que las etapas de prensado y digestion son las de mayor exergia
destruida con un 39% y 23% del total. Ademas mediante la eficiencia exergética
se encontro que las etapas de secado y clarificacion son las que sobresalen con

un 99% y 97% de eficiencia.

De los resultados obtenido en la comparacion de las tecnologias de produccion de
biodiesel se puede concluir que el proceso con la mejor relacién de rendimiento
biodiesel/aceite fue la tecnologia de catalisis acida en fase heterogénea (caso 3),
porque logré producir 1,05 kg de biodiesel por cada kg de aceite de palma, pero

respecto a la relacion biodiesel/alcohol éste caso ocupa el 2 puesto.

El proceso de destilacion reactiva obtuvo los mas bajos rendimientos masicos
entre los casos evaluados, con una produccion de 0,871 kg de biodiesel producido

por cada kg de aceite de palma y 0,233 kg de alcohol.

Con los resultados exergéticos obtenidos se puede concluir que los
intercambiadores y las columnas de destilacion son los equipos donde ocurre la
mayor destruccion de exergia (para todos los casos estudiados), principalmente

en las etapas de separacion y purificaciones de biodiesel.
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El proceso menos eficiente exergéticamente resulto ser el de catdlisis acida en
fase heterogénea (caso de estudio 3), por razones que usaba relaciones muy altas
de alcohol-aceite en los reactores de hidrolisis y esterificacion, esto requeria de
etapas de separaciéon y recirculacibn de mas capacidad y mayores servicios

industriales (vapor de calentamiento y agua de enfriamiento).

La comparacion de los distintos casos de estudio desde el punto de vista
exergéetico mostré a la destilacion reactiva como el escenario energéticamente
mas eficiente, puesto que logro los mejores resultados en los cuatro parametros
evaluados, menor exergia destruida (24713 kJ/h), la segunda mejor eficiencia

(76%), una proporcion exergia destruida — exergia entrada de 5,47.
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RECOMENDACIONES

Se recomienda a trabajos futuros la evaluacion exergética de otros casos de
estudio referentes a la produccion de biodiesel con catdlisis basicas y fase
heterogéneas (con catalizadores diferentes al CaO), puesto que este escenario
puede llegar a ser prometedor y viable para la implementacion a nivel industrial

(con sus respectivos analisis econémicos y estudios de mercado).
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ANEXO A
PROCESO DE EXTRACCION DE ACEITE DE PALMA

La extraccion de aceite de palma en la mayor parte del mundo y especificamente
en Colombia se realiza a través de procesos mecanicos, es decir mediante el uso
de prensas. A continuacién se describen las principales etapas que se llevan a
cabo para el proceso de extraccion de aceite de palma en una planta de beneficio
(las imadgenes mostradas corresponden a una planta que opera en la regién de
San Alberto - Cesar):

Cosecha. Los racimos al cumplir su proceso de maduracion, deben ser
cosechados o cortados y llevados a la planta de beneficio rapidamente, con el fin
de evitar que aumente el contenido de acidos grasos libres (AGL) del aceite dentro
de los frutos, como producto de una reaccién quimica, en la cual, actia como
catalizador una enzima llamada lipasa. Esta reaccién indeseada avanza
rapidamente desde el momento que alcanza su proceso de maduracion, ademas,
puede suceder por largos tiempos de almacenamiento en planta, por el contacto
con agua e impurezas y por los microorganismos presentes en las mismas
[Bernal, 2005].

Figura 39. Racimos cosechados y listos para el proceso de extraccion
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Fuente: Autor

Esterilizacién. Una vez los racimos llegan a la planta de beneficio, se descargan
en una tolva. Esta alimenta las vagonetas o carros que luego se introducen en los
autoclaves o cilindros grandes cerrados, en donde se le realiza un proceso de
cocimiento a los racimos por medio del ingreso de vapor saturado a 446,03 kPa en
un ciclo (de tres picos de presién), en donde se cumplen los siguientes objetivos
[Wambeck, 1999].

e Preparar los frutos por coccion para la extraccion del aceite.
e Inactivacion la enzima lipasa para minimizar el proceso de acidificacion.
e Coagular las proteinas e hidrolizar las gomas que impiden la separacion del
aceite.
e Facilitar el ablandamiento y el rompimiento de la union entre el raquis y los
frutos del racimo para el desfrutamiento.
Como producto del proceso de esterilizacion se obtiene el fruto cocido, efluentes y

vapor residual.

Figura 40. Vagonetas y autoclaves de una planta de beneficio

Fuente: Autor
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Desfrutamiento. Una vez esterilizados los racimos, pasan al desfrutador o tambor
rotatorio, en donde se separan los frutos del raquis o tusa. El desfrutador es un
tambor a manera de jaula que gira sobre un eje central; los racimos a desfrutar
pasan al interior del tambor y golpean de forma repetitiva los barrotes
longitudinales del mismo, accion que produce el desprendimiento de los frutos
[Bernal, 2005].

Figura 41. Tambor rotatorio para el desfrutamiento

Fuente: Autor

Los frutos separados pasan a la siguiente etapa del proceso, mientras que los
racimos vacios —o tusas- salen por una banda, como un subproducto del proceso,
para ser aplicados luego en el campo, como abono organico de alta eficiencia por

su composicion [Wambeck, 1999].

Digestion. Después de que los racimos han sido desfrutados, los frutos son
recalentados y la pulpa es desprendida de las nueces por un proceso de
maceracion con ingreso de vapor, que en conjunto producen que las paredes de
las celdas que contienen el aceite en el fruto se rompan, de tal manera que pueda
ser facilmente expulsado o extraido fuera de las celdas rotas durante el proceso

de extraccion por prensado en la etapa siguiente.
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La digestidon se efectia en recipientes cilindricos verticales (llamados digestores),
provistos de un eje central con brazos de agitacion a bajas revoluciones, frenos
ubicados en las paredes y boquillas o flautas para el ingreso de vapor, para lograr
sus objetivos [Wambeck, 1999; Bernal, 2005].

Figura 42. Digestor

Fuente: Autor

Prensado. Los frutos digeridos son prensados dentro de una canasta perforada
horizontal de forma cilindrica, en donde, por la accion mecanica de dos tornillos
sinfin de paso regresivo y girando paralelamente en sentido contrario, a través de
los huecos de la canasta, sale un licor o mezcla con alto contenido de aceite 0
mejor conocido como licor de prensa y por la parte superior de los tornillos sale la
masa solida también conocida como torta de prensado, compuesta basicamente
por fibras, nueces, y agua [Wambeck, 1999]. En este punto del proceso se dividen
las corrientes, es decir, el licor de prensa sigue su linea hacia la clarificacion de

aceite de palma, y la torta se destina hacia la palmisteria.
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Figura 43. Prensado de los frutos

Fuente: Autor

Clarificacion. Posterior al prensado, al licor de prensa se le agrega agua para
lograr una dilucién, ésta misma facilita la separacion y purificacion del aceite en la
etapa conocida como clarificacion, este licor, contiene aceite, agua, lodos livianos
(compuestos por pectinas y gomas) y lodos pesados (compuestos por tierra, arena
y otras impurezas). Para lograr dicha separacién, se aprovecha la caracteristica de
inmiscibilidad entre el agua y el aceite [Bernal, 2005]. El proceso de clarificacion

se divide en dos partes:

Clarificacion estatica (por decantacidon): en esta etapa se logra separar
hasta el 90% del aceite contenido en el licor. Esto se logra por la
decantacion sin movimiento, en condiciones de temperatura que faciliten el
desplazamiento de las particulas por la diferencia de densidades, en donde
el aceite (particulas livianas) se suspenden y las particulas mas pesadas o
lodos caen por la diferencia de densidades, se van decantando y se
bombean hacia la etapa de clarificacién dinamica. El aceite se recoge por
rebose y es bombeado hacia un proceso de secado. Esto se logra en unos

recipientes cilindricos verticales y otros rectangulares provistos de
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serpentines de vapor y colectores a diferentes niveles para lograr los

objetivos de separacion [Wambeck, 1999].

Figura 44. Tanques para la clarificacion estatica

Fuente: Autor

Clarificacion Dinamica (por centrifugacion): en esta etapa se requiere para
la separacion un movimiento producido por una fuerza centrifuga en el
caso particular, haciendo uso para esto de una centrifuga deslodadora
operando a altas velocidades. Durante esta etapa se logra una
recuperacion de alrededor del 10% de aceite contenido en el lodo
exclarificado. El agua y los lodos pesados (efluentes) salen por las boquillas
o0 toberas y el aceite y los lodos livianos, también conocido como
recuperado de centrifuga, se concentran en el centro y son descargados

por un tubo recolector llamado “recuperador” los cuales se recirculan hacia

150



la clarificacion estatica junto con el licor de prensa. La fraccion liquida
residual o efluentes, se van hacia una etapa de tratamiento posterior
[Wambeck, 1999].

Figura 45. Centrifugas para la clarificacion dinamica

Fuente: Autor

Secado. El aceite sale de la etapa anterior con un porcentaje de humedad e
impurezas residuales que deben ser reducidas; para lograr esto es sometido a una
Ultima etapa de secado en la cual se debe reducir la humedad del aceite (como
minimo entre 0,1 y 0,2%); para esto se utiliza un secador al vacio que opera entre
343,15 y 353,15 K. Alli se evapora la humedad del aceite mediante un vacio de
alrededor de 27,5 in Hg (el agua se evapora a unos 328,15 K a ese vacio). El
aceite de palma se bombea de esta etapa como producto final a su respectivo

almacenamiento [Wambeck, 1999].

Palmisteria. Esta etapa se realiza la recuperacion y acondicionamiento de la
almendra o palmiste, contenido en la torta después del prensado, esta etapa se

realiza en una planta de procesamiento de almendra ubicada posterior al proceso
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de obtencién del aceite de palma, pero este proceso no se tuvo en cuenta dentro
del desarrollo del presente trabajo. En este proceso se realizan etapas de
separacion neumatica, secado, clasificacion y trituracion para lograr la ruptura de
las nueces, y asi poder realizar recuperacion de la almendra de la que se derivan
el aceite y la torta de palmiste [Wambeck, 1999; Becerra, 2009].
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ANEXO B

PRODUCCION DE BIODIESEL CON CATALISIS BASICA EN FASE
HETEROGENEA (CASO 2)

Este proceso de produccién de biodiesel inicié con la definicion de cada uno de los
componentes necesarios para la simulacién (la version usada fue Aspen Hysys
2006.5), se encontr6 que la mayoria de los compuestos estaban disponibles
dentro del simulador; sin embargo fue necesario estimar las propiedades criticas
de algunos triglicéridos por el método de contribucién de grupos propuesto por
Constantinou y Gani [1994] para su creacion como hipotéticos en la base de datos
del software. Los paquetes de fluidos seleccionados fueron cuatro, para la fase
liquida se eligié el modelo de actividad NRTL, puesto que se tienen compuestos
altamente polares como el metanol y la glicerina [Zhang y otros, 2003]; para la
fase vapor se empled la ecuacion de Peng-Robinson; para el caso de flujos con
alto contenido de triglicéridos se utilizé el modelo de ecuacion de estado BWRS y
para corrientes con gran porcentaje en metil-ésteres se empleé el modelo semi-

empirico de Chao Seader [Rivero y otros, 2006].

Definidos los compuestos y los paquetes de fluido se inicid la simulacién del
proceso con las corrientes de metanol (se considerdé una pureza del 100%) y
aceite crudo de palma donde se tuvieron en cuenta los seis triglicéridos de mayor
porcentaje en el ACP: PLO*, PLP, 00O, POO, POP y PPP, la tabla 5 muestra la
composicion peso a peso usada y fue obtenida segun lo reportado en el libro de
Frank D. Gustone [2002] para el aceite de palma. Las condiciones de temperatura
y presion para los dos flujos a la entrada del proceso fueron de 25 C y 1 atm,

donde fueron mezclados con el acido sulfurico (catalizador) y precalentados

! Triglicéridos formados por los &cidos grasos correspondientes a P= acido palmitico, O= acido
oleico y L= &cidoLinolénico.
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mediante un intercambiador de calor (Equipo E-100 de la figura 9) hasta los 60 °C
antes de ingresar al reactor de esterificacion (CSTR-101), las condiciones se
mencionaron previamente en la metodologia. A la salida de este reactor la
temperatura es reducida y mezclada con NaOH para neutralizar el pH de la
corriente en el reactor CRV-101, luego la corriente principal se llevo a las
condiciones necesarias para que mediante un separador de fases eliminar los
productos de la neutralizacion (corriente 110) y dividir la corriente en dos flujos,
uno con mayor proporcién de alcohol (111) y la otra rica en triglicéridos (112); la
primera es llevada a una columna de destilacion (T-100) donde se eleva el grado
de pureza del alcohol para ser recirculada al proceso. La corriente 112 se calento
y mezclé nuevamente con el metanol recirculado para entrar al reactor CSTR-102
donde ocurre la reaccion de transesterificacion a las condiciones mencionadas en

el capitulo 6.

Para la separacion y purificacion del biodiesel final se comenzé con la
neutralizacion del pH de la corriente que descarga del reactor y la separacion de
los residuos de esta; luego mediante una columna de destilacion (T-101) se
separ6 el metanol remanente para reingresarlo a la etapa de transesterificacion y
la corriente principal rica en metil-esteres fue llevada a una extraccion liquido
liquido (T-102), donde usando agua como agente extractor a 20 °C y 120 kPa
[Zapata y otros, 2007] necesitd una relacion molar de agua/alimento de 65 para
gue el biodiesel final cumpliera con los requisitos exigidos por la norma ASTM.
Una nueva etapa fue implementada en la simulacién y fue la separacion de la
glicerina (torre T-103), donde ademas de recuperar y recircular el agua a la torre
de extraccion liquido-liquido y se separé el co-producto de la reaccion (glicerina).
La relacion de reflujo molar usada en esta columna fue 2 y el porcentaje de

recuperacién agua para recirculacion fue cercano al 100 %.
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ANEXO C

PRODUCCION DE BIODIESEL CON CATALISIS ACIDA EN FASE
HETEROGENEA (CASO 3)

Este proceso fue simulado en el software Hyprotech HYSYS 3.2, y el objetivo fue
la produccién de 80000 ton/afio de biodiesel que cumpliera con los requisitos de
ley para su comercializacién y uso en combustibles fosiles, pero usando una
tecnologia prometedora como es la hidrélisis y posterior esterificacion en
condiciones super criticas. Para ello se inicia con la especificacion de los
compuestos necesarios en el proceso y su inclusion en la base de datos del
software; para este caso se definidé el modelo termodinamico como el UNIQUAC,
puesto que segun Santander en 2007 sugiere que es el que mejor representa el
comportamiento de los compuestos involucrados [Santander, 2007].

La simulacion de la planta inicia con el aceite crudo de palma a 25 °C y 1 atm de
presién y una composicion considerada como una mezcla de 10 triglicéridos que
representan el 97% del aceite (la tabla 6 muestra la composicion en masa de cada
uno), el restante hace referencia a la acidez del mismo considerado como acido
palmitico; esta corriente junto con el agua necesaria para la hidrélisis son
mezcladas y calentadas hasta alcanzar la temperatura de 290 °C (Equipo V-101
de la figura 14) y una presion 20 MPa para que se lleve a cabo la reaccion (reactor
CRV-100), estas condiciones fueron estudiadas por Saka y colaboradores desde
2001 donde alcanzaron conversiones superiores al 80%, la relacion molar
agua/aceite usada fue de 60/1 [Saka y otros, 2006; Kusdiana y otros, 2001;
Kusdiana y otros, 2004]. Luego el producto del reactor fue llevado a un separador
flash (V-105) donde se retir6 el agua de exceso (para recircularlo de nuevo al
proceso) y posteriormente a una columna (T-100) donde se busca separar los
acidos grasos de la glicerina, estos ultimos son llevados a una seccion de

purificacion, mientras los acidos contindan su recorrido y son mezclados con el
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etanol y llevados a las condiciones de 120 °C y 450 kPa (E-101), donde ocurrio la
esterificacion en un reactor de lecho empacado (PFR-100), esta reaccion fue
considerada segun lo reportado por Garcia y colaboradores [Garcia y otros, 2008;
Uyazan y otros], y se uso un catalizador solido de caracter acido.

Balance en el reactor de esterificacion
Reactivos:

Triglicéridos usados en el proceso: PPS, POP, POS, PLP, POO, SOO, PLO, 000,
PPP, PLL

Etanol: CH3CH20H (Peso molecular: 46,07g/mol)

Acidos grasos: Acido palmitico (P), Acido oleico (O), Acido Linoleico (L), Acido

estearico (S)

Estructuras:
P: CH3(CH)14COOH (Peso molecular: 256,4 g/mol)
O: CH3(CH3)7;CH=CH(CH,);COOH (Peso molecular: 282,4 g/mol)

L:CH3(CH2)4CH=CHCH,CH=CH(CH,);COOH (Peso molecular: 280,4g/mol)

S:CH3(CH;)16COOH (Peso molecular: 284,4 g/mol)
Productos
Etil-Ester (A. de palmitico): CH3(CH2)14CO0O-CH,CH3

(Peso molecular: 284,5 g/mol)
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Etil-Ester (A. de oleico): CHjz(CH,);CH=CH(CH,);COO-CH,CH3;

(Peso molecular: 310,5 g/mol)

Etil-Ester (A. de linoleico): CH3(CH)4CH=CHCH,;CH=CH(CH,)7;COO-CH,CH3;
(Peso molecular: 308,5 g/mol)

Etil-Ester (A. de esteérico):CH3(CH2)16CO0O-CH,CHj3

(Peso molecular: 312,5 g/mol)
Agua: (Peso molecular: 18,02 g/mol)

AcidoGraso + Etanol ==> Etil — ester + Agua
CH3(CH2)14CO0H+ CHsCH0H ==> CH3(CHz)14COO0CH CHy4-H20
CH3(CH3),CH=CH(CH),COOH+ CH3;CH-OH ==> CH3(CH;),CH=CH(CH),CO0-CH:CH3+HZ20

CH3(CH2).CH=CHCH,CH=CH(CH3),COOH+ CH3:CH,OH
==>CH3(CH2).CH=CHCH,CH=CH(CH>),CO0-CH>CH3+H-0

CH3(CH2)15CO0H+ CH;CH,OH ==> CH3(CH2)15€00-CH2€H3+H20

1103, 6(Acidos) + 184,28(alcohol) ==> 1216(Biodiesel) + 72,08(Agua)

Tedricamente la maxima relacibn masica biodiesel/aceite por relacion

estequiometricamente es de 1,1018

Ademas, la norma ASTM y EN 14214 (tabla 9) exigen un minimo al biodiesel de
96,5% en peso de esteres, esto me permite calcular una relacién biodiesel/aceite
de 1,1418
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Tabla 31. Datos sobre algunas corrientes de proceso— caso 3

Fraccién Molar

§ o8z fg fr 2 T o o g8 o 28 o 38 9 o g2 s g o g 4 £ -8 _& §

g 3 3) € ) D S S O =g 9 2 =£ =z

5 TgE€ ge £ 0§ 5 & T Rf & §E & 83 o @ g & o & © B 2 °5 %g =

2 w

A-01 15629 210,7 100 - 0023 - 0102 0005 - 0124 0110 0022 0036 - 0090 0010 0036 0014 0008 0305 0,027 0033 0,054
A-04 15629 350,5 148,04 - - 0023 - 0102 0005 - 0124 0110 0022 0036 - 0090 0010 0036 0014 0008 0,305 0027 0033 0,054
A-08 12762 96,4 14804 - 0002 - 0997 - - - - - - - - - - - - - - - - -
A-09 28391 2900 14804 - 0002 0001 0954 0005 - - 0005 0005 0001 0002 - 0004 - 0002 0001 - 0013 0001 0,001 0,002
A-11 28391 2990 197,38 - 0016 - 0911 0026 - 0001 0001 0021 - - 0003 - - - - - 0013 0,001 0,001 0,002
A-16 16721 1700 150 - 0124 0001 0292 0211 - 0012 0004 0173 0001 0,001 0028 0003 - 0001 0001 - 0107 0009 0012 0,019
A-19 497 1868 100 - 0026 - 0974 - - - - - - - - - - - - - - - - -
A-21 15244 411,0 160 - 0003 0001 - 0360 - 0020 0,007 0,296 0,001 0,02 0,048 0,005 0001 0002 0001 - 0183 0016 0020 0,032
A-22 179608 50,0 1,00 1,000 - - - - - - - - - - - - - - - - - - - -
A-27 194870 120,1 443 0979 - - 0008 0001 - - - 0001 - - - - - - - - 0,005 0,004 0,001 0,001
A-29 172833 1406 400 0992 - - 0008 - - - - - - - - - - - - - - - - -
A-32 22037 109,7 1,20 0707 0001 - 0008 0018 - - 0002 0019 - 0001 - 0002 - 0001 - - 0118 0,089 0,011 0,023
A-41 152398 130,0 100 - 095 - 0022 - - - - - - - - - - - - - 0008 0011 0,001 0,002
A-44 608 939 100 - - - 1000 - - - - - - - - - - - - - - - - -
A-46 16084 340,0 1,40 0,007 0,003 0001 0001 0062 - - 0,007 0066 0001 0002 - 0005 0001 0002 0001 - 0409 0311 0,040 0,081
A-52 9260 250 1,00 0011 0005 - 0001 0002 - - - 0001 - - - - - - - - 0376 0490 0,034 0,080
far:gg 8805 250 1,00 - - 0062 - - 0013 - 033 - 006l 0099 - 0243 0027 0099 0039 0022 - - - -
agua de 13 1214 100 - 0002 - 0997 - - - - - - - - - - - - - - - - -
salida
Biodiesel 9260 250 100 0011 0005 - 0001 0002 - - - 0001 - - - - - - - - 0376 0490 0,034 0,080
Ert::f(') 1470 250 1,00 0980 - - 0020 - - - - - - - - - - - - - - - - -
gicerina ;516 go0 1,00 - 0977 - 0001 - - - - - - - - - - - - - 0008 0011 0,001 0,002
refinada

Fuente: Autor
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ANEXO D

PRODUCCION DE BIODIESEL CON CATALISIS BASICA EN FASE
HETEROGENEA (CASO 4)

Para este caso de estudio el proceso de produccién de biodiesel fue realizado en
la versién 7.0 de Aspen Hysys y bajo la misma base de calculo de los anteriores
casos (80000 Ton/afo de biodiesel); la caracterizacién de los compuestos usados
durante la simulacion fueron usados los mismo meétodos que los del caso 1
(método de contribucién de grupos propuesto por Constantinou and Gani). El
paquete de fluidos usado en este caso fue el UNIQUAC.

Definidos los compuestos y el paquete de fluidos, la simulacion inicia con dos
corrientes que son la materia prima del proceso, la primera es el metanol fresco
gue ingresa a condiciones ambientales de temperatura y presiéon, y una pureza
asumida del 99,5 % (0,5 % de agua) que es mezclada con alcohol remanente y el
recirculado de una etapa posterior; la segunda corriente es el aceite de palma
caracterizada como 6 triglicéridos y cuya composicién es la misma que la usada
en el segundo caso de estudio (tabla 5) y que es mezclada con un residuo con alto
contenido de aceite proveniente de una etapa posterior. Estas dos corrientes son
impulsadas mediante unas bombas (Equipos P-100 y P101 de la figura 18) y
mezcladas para después elevar su temperatura hasta los 55°C mediante un
intercambiador de calor (E-100) que es a la cual ocurrira la reaccién de
esterificacion en el reactor (CSTR-100), el catalizador usado para esta etapa fue
H,SO, y fue agregado directamente al reactor; las condiciones de la reaccion se
mencionaron en la seccién 6. Una vez la reaccion de pretratamiento finalizé se
procedio a una neutralizacion con NaOH que se llevo a cabo mediante un reactor

de conversion para reducir el caracter acido debido al catalizador.
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Finalizado el pretratamiento, sigue la etapa de transesterificacion donde se inicia
con la separacion de los residuos de la neutralizacidon y posteriormente la corriente
principal se mezclé6 con alcohol en la proporcibn necesaria para la
transesterificacion y mediante una bomba (P-102) se impulsa el flujo para llevarlo
a través de un intercambiador de calor (E-102) que controla la temperatura
adecuada del proceso, el catalizador usado fue CaO solido en las condiciones
estudiadas por Becerra en 2009 (en la seccion 6 se describen estas condiciones
de operacion) [Becerra, 2009]. Luego de realizada la transesterificacion la
corriente principal fue calentada hasta los 140 °C (E-105) para separar el alcohol
de exceso y el agua existente por la corriente C20 que se recircul6 al proceso; el
catalizador solido se retiré del proceso por la corriente R1 del mismo separador de
fases; y la corriente principal (C24) continua su recorrido hacia la primera columna
de destilacion (T-100) que se encarga de separa la glicerina y el metanol restante
del proceso pero arrastrando parte de los metil-esteres formados en la
transesterificacion, mientras los fondos ricos en metil-esteres y aun con pequefios
porcentajes de triglicéridos (que no cumplen con los requerimientos minimos para
la distribucion y uso del biodiesel producido) ingresan a una segunda columna (T-
101) para retirar y recircular a la etapa de transesterificacion la mayor parte de los
triglicéridos presentes en el biodiesel y de esta forma lograr un biodiesel con la

mayoria de las caracteristicas aptas para su distribucion.
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Tabla 32. Datos sobre algunas corrientes de proceso— caso 4

Fraccién Molar

o © E o o o =
2 g § % é S g é % S % o
[} —_ 0 = T = < L} o = =
en?g:ii‘éito 1066371 250 1,20 - - - - - - - 1000 - - - - - - - - -
alcohol 737 250 1,00 - - - - - - - 0005 - 0995 - - - - - - -
co1 1362 634 0,89 - - - - - - 0123 - 0875 - - - - 0001 - -
co3 2268 483 1,50 - - - - - - - 0077 - 092 - - - - - - -
co4 1265 60,0 1,50 0,077 0089 0043 0177 0230 0052 0002 - - - 008 - 0245 - - - -
cos5 11290 29,2 1,00 0,100 0117 0057 0232 0302 0068 0080 - - - 0011 - 0032 - - - -
cos 13558 550 1,26 0,017 0019 0,009 0039 0050 0011 0013 0065 - 0768 0002 - 0005 - - - -
C09 13694 544 120 0,016 0019 0009 0038 0050 0011 - 0076 - 0744 0015 - 0005 0016 - - -
C10 13800 58,2 1,00 0,016 0019 0009 0037 0048 0011 - 0103 - 0722 0014 - 0005 0001 - - 0014
c12 1523 634 0,89 - - - - - - - 0123 - 0875 - - - - 0001 - -
c15 15871 56,6 1,40 0,009 0010 0,005 0021 0027 0006 - 0096 - 0813 0008 - 0003 - - - -
C19 16347 1400 1,06 0,001 0001 - 0002 0003 0001 - 0092 - 0572 0113 0017 008 - 0067 0049 -
c20 2885 1400 1,06 - - - - - - - 0123 - 0875 - - - - 0001 - -
c24 12986 1400 1,06 0,002 0,002 0,001 0005 0006 0001 0001 0059 - 0225 028 0042 0205 0001 0168 - -
c26 2523 1012 1,30 - - - - - - - 0119 - 0454 0007 0084 - 0002 0334 - -
c29 1265 4315 1,60 0,077 0,089 0043 0177 0230 0052 0002 - - - 008 - 0245 - - - -
c32 9198 3495 1,40 - - - - - - 0001 - - - 0578 - 0416 - 0005 - -
ca0 476 60,0 1,20 - - - - - - - - - - - - - - - 1000 -
H.SO, 136 250 1,20 - - - - - - - - - - - - - 1000 @ - - -
NaOH 106 250 1,00 - - - - - - - - 1,000 - - - - - - - -
R1 476 1400 1,06 - - - - - - - - - - - - - - - 1000 -
R2 2523 40,0 113 - - - - - - - 0119 - 0454 0007 0084 - 0002 0334 - -
Sé‘l’ﬁﬁ’;’go 3486 1847 11,00 - - - - - - - 1000 @ - - - - - - - - -

Fuente: Autor
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ANEXO E

PRODUCCION DE BIODIESEL BASICO HOMOGENEO POR DESTILACION
REACTIVA (CASO 5)

El proceso de produccion de biodiesel se inicié con la seleccion de cada uno de
los componentes involucrados en el proceso y disponibles en la base de datos del
software Aspen Plus 7.0, pero aquellos compuestos que no se encontraban
disponibles fue necesario la determinacion de las propiedades fisicoquimicas para
crearlos como componentes hipotéticos dentro del simulador (propiedades como
Tc, Pc, Punto de ebullicién, etc.); el método usado para el calculo fue el de

contribucion de grupos de Joback.

Los modelos termodinamicos usados fueron el NRTL para la fase liquida debido a
gue sus moléculas presentaban alta polaridad, para la fase vapor se empleo el
modelo de Peng — Robinson y para el proceso especifico de la destilacion reactiva
se empleo la ecuacion de estado PC-SAFT (Statistical Associating Fluid Theory)

usado en estudios anteriores para procesos similares [Ceron, 2010].

Una vez determinados estas especificaciones se inicid la simulacion con una
corriente de aceite crudo de palma caracterizada principalmente por los dos
triglicéridos de mayor proporcién de un aceite de palma real (tripalmitina con el
65% y la trioleina con el 30%) y con un 5% de acidez (considerado como acido
palmitico), y otra corriente de etanol considerada como componente puro. Estas
corrientes ingresaron al proceso a condiciones ambientales (25°C y 1 atm), fueron
precalentadas con por medio de los intercambiadores de calor (Equipos Inter-1 e
Inter-2 de la figura 21) y posteriormente mezcladas junto con el acido sulfurico
como catalizador en un reactor CSTR (reactest) donde se llevo a cabo la reaccion
de esterificacién para reducir el grado de acidez del aceite (Las condiciones de la
reaccion fueron 1,2 atm, 65 °C y una relacion molar aceite — etanol de 1:17), los

parametros cinéticos se especifican en la tabla 7; a la salida del reactor (aceite4)
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es mezclada con hidroxido de potasio, el cual tiene como objetivo neutralizar el
caracter acido presente en la corriente principal del proceso. Realizada la
neutralizacion y con ayuda de la bomba5, la corriente principal del proceso
ACEITEG6 se dirige hacia un decantador que opera a condiciones ambientales de
temperatura y presion, donde se lleva a cabo la separacion de los residuos solidos
presente en la corriente principal del proceso (como resultado de la
neutralizacion); La fase liquida a la salida del decantador (aceite9) es
precalentada con el intercambiador de calor intercam6 el cual eleva su
temperatura aproximadamente a 210 °C para llevarla hacia el separador flash
donde se elimind el exceso de agua y alcohol, en este flash la corriente libre de
agua y alcohol (aceitell) es llevada a condiciones de 1,1 atm de presion y 65°C
de temperatura para la etapa de transesterificacion (condiciones descritas en la
seccion 6); mientras que la corriente rica en agua y alcohol (etan+H20) que
separé el 98% del agua que ingreso al flash es llevada a una columna de
destilacion de 20 platos y una relacion L/D de 1,5 para separar el agua del alcohol

gue es reintegrado de nuevo al proceso.

La destilacion reactiva se desarrollé en una columna radfrac bajo las condiciones
estudiadas por Cerén [2010] donde realiza el disefio, puesta en marcha de una
planta piloto y finaliza con la simulacion de la columna; las condiciones usadas
para esta etapa del proceso son las siguientes: la columna opera con 62 etapas
alimentadas en la 12 y 53 por el aceite y etanol respectivamente en una relacion
molar aceite/etanol 1:6, la zona de reaccion se ubicada entre las etapas 13y 53y
usa hidroxido de sodio como catalizador (3%). La columna tiene una caida de
presion casi despreciable entre el condensador y el rehervidor y opera con una
relacion de reflujo L/D de 1,5; Los parametros cinéticos empleados en la reaccion

de transesterificacion se presentan en la tabla 7.

El producto obtenido por los fondos de la columna (BIODIESEL) cumple con los

parametros minimos requeridos por la norma ASTM para que el biodiesel pueda
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ser distribuido y consumido en motores de combustion interna, convirtiéndose de
esta forma en el producto principal del proceso.

La corriente de destilado de la columna es dirigida a una torre de destilacién para
la purificacion de glicerina, la cual es una columna que opera con 25 platos a una
temperatura de 185 °C la cual realiza la separacion del exceso de alcohol presente
en la corriente de destilado (GLICERIM), de esta forma la glicerina alcanza un
grado de pureza aceptable para que pueda ser considerada como subproducto del

proceso.

El etanol recuperado es recirculado y mezclado en las condiciones indicadas con
el alcohol fresco para que pueda entra al proceso en la etapa de

transesterificacion.
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Tabla 33. Datos sobre algunas corrientes de proceso— caso 5

Fraccién Molar

3 g g S
@ 2 K] = =

-é % = 2‘3_ 7; o é g o % o I o

5 e sy & 8§ 9 & § & & % % % 9 2
ACEIT13 8674,9 338,15 101,3 0,32 0,00 0,02 0,00 0,60 0,05 0,01 0,00 0,00 0,00 0,00
ACEITE1 10456,2 298,15 101,3 0,25 0,00 0,00 0,00 0,60 0,00 0,00 0,15 0,00 0,00 0,00
ACEITE11 8674,9 483,15 91,19 0,32 0,00 0,02 0,00 0,60 0,05 0,01 0,00 0,00 0,00 0,00
ACEITE2 10456,2 299,97 283,7 0,25 0,00 0,00 0,00 0,60 0,00 0,00 0,15 0,00 0,00 0,00
ACEITE4 22945,6 338,15 101,3 0,01 0,00 0,84 0,00 0,03 0,01 0,07 0,00 0,04 0,00 0,00
ACEITE9 22201,0 338,44 1115 0,01 0,00 0,81 0,00 0,03 0,01 0,15 0,00 0,00 0,00 0,00
ACET+ETA 21768,6 338,15 265 0,01 0,00 0,88 0,00 0,03 0,00 0,06 0,01 0,00 0,00 0,00
BIODIESE 9107,1 600,49 101,3 0,00 0,34 0,00 0,00 0,00 0,66 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
ETAN+H20 13526,0 483,15 91,19 0,00 0,00 0,84 0,00 0,01 0,01 0,15 0,00 0,00 0,00 0,00
ETANOL2 11312,4 347,17 283,7 0,00 0,00 0,93 0,00 0,00 0,00 0,07 0,00 0,00 0,00 0,00
ETANOL3 11312,4 338,15 273,6 0,00 0,00 0,93 0,00 0,00 0,00 0,07 0,00 0,00 0,00 0,00
ETOLFRES 651,3 298,15 101,3 0,00 0,00 1,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
FRESCO 1468,3 298,15 101,3 0,00 0,00 1,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
GLICERIM 2930,9 357,02 101,3 0,00 0,00 0,81 0,19 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
GLICFIN 9775 470,99 101,3 0,00 0,00 0,03 0,95 0,00 0,01 0,01 0,00 0,00 0,00 0,00
H20 2302,9 376,57 101,3 0,00 0,00 0,00 0,00 0,06 0,05 0,89 0,00 0,00 0,00 0,00
H,SO,4 1177,0 298,15 101,3 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 1,00 0,00 0,00
K>SOy 2091,1 338,44 1115 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 1,00
KOH-1 1346,5 298,15 101,3 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 1,00 0,00
OH1 1894,7 338,15 101,3 0,00 0,00 1,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
OH7 11223,2 349,85 111,5 0,00 0,00 0,93 0,00 0,00 0,00 0,07 0,00 0,00 0,00 0,00
OHREC 58,6 338,15 101,3 0,00 0,00 1,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
PURGA1 561,2 349,85 1115 0,00 0,00 0,93 0,00 0,00 0,00 0,07 0,00 0,00 0,00 0,00

Fuente: Autor
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