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RESUMEN

Con la realizacién de este trabajo se verificaron las ventajas operativas de la extraccion reactiva
sobre los procesos convencionales para el caso del biodiesel. Con estos resultados se genera la
posibilidad de obtener biodiesel de forma mas eficiente a nivel energético y economico.
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Obtaining bio-diesel via
extractive reaction

ABSTRACT

Through this work, we were able to verify the operational advantages of reactive extraction over
conventional processes for the case of bio-diesel. These results generate the possibility of obtaining
bio-diesel in more energetically efficient and economic manner.

KEYWORDS: Bio-diesel, Extractive reaction, Simulation, Transesterification, UNIFAC.
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1. INTRODUCCION

El mundo enfrenta el agotamiento progresivo de
los combustibles fosiles. Esta fuente de energia
mantiene el mundo en movimiento y favorece el
desarrollo econémico y social. El inminente
agotamiento de las reservas de combustibles no
renovables crea la necesidad de buscar otras
alternativas energéticas como los
biocombustibles.

El biodisel es un biocombustible renovable que se
obtiene de la ftransesterificacion de aceites
vegetales con alcoholes de bajo peso molecular.
Es amigable con el medio ambiente, ya que
contribuye a mantener el balance de CO2 y
reduce las emisiones de gases de efecto
invernadero como los SOx y el CO [1]. Las
técnicas convencionales para la produccion de
biodiesel utilizan reactores con catalizadores
acidos o basicos y subsiguiente separacion por
operaciones unitarias como destilacién,
centrifugacion, flash, filtracion y decantacion [2].
La purificacion de este biocombustible a través de
las técnicas mencionadas implica una alta
inversion de capital y un alto consumo energético,
lo que se traduce en un alto costo de produccion.

La reaccion extractiva combina la reaccion
quimica con la extraccion liquido-liquido de los
productos o agentes inhibidores (caso de
fermentaciones) [3], la inmiscibilidad entre los
componentes del sistema puede existir
naturalmente o puede crearse por la adicién de un
solvente [4]. La obtenciéon de biodiesel por
reaccion extractiva es una opcién para reducir los
costos de produccién y minimizar las diferencias
existentes en relacion con el diesel de petréleo.

2. REACCION EXTRACTIVA

La reaccion extractiva es un proceso que
involucra el fendmeno de reaccion y separacion
de fases liquidas, y puede ser utilizada para
obtener una significante mejoria en el rendimiento
y selectividades de productos deseados en un
sistema multireaccionante, consiguiendo reducir
los flujos de reciclo y la formacion de flujos de
desecho. La combinacion de reaccién con
extraccion liquido-liquido se puede usar para la
purificacion de productos que son dificiles de
separar por técnicas convencionales.

La reaccion extractiva presenta algunas
desventajas como la seleccién y adicién de un
solvente que logre extraer selectivamente el

producto de interés. Esta desventaja, aunada ala
ausencia de metodologias claras de disefio para
este tipo de procesos, ha impedido una mayor
aplicacionindustrial de esta tecnologia [5].

En los procesos de reaccion extractiva se
presenta equilibrio quimico y de fases simultaneo.
El calculo de las composiciones del sistema en
equilibrio simultaneo puede atacarse por medio
de dos enfoques denominados modelo de
equilibrio [6] y modelo de no equilibrio [7]. Los dos
enfoques utilizan los algoritmos para el calculo de
los equilibrios quimico y de fases. La diferencia se
encuentra en que el modelo de no equilibrio
considera ademas los efectos de transferencia de
masa.

La solucién al modelo de equilibrio, planteada por
Gutiérrez et al., (2005) [8], ha demostrado ser una
metodologia poderosa para determinar si un
sistema reaccionante puede ser mejorado
implementando un proceso de reaccion
extractiva. La metodologia entrega los limites de
la relacion flujo de solvente/flujo de alimentacion
(R), a los cuales el proceso simultaneo puede
realizarse.

2.1. Modelo de Equilibrio

El sistema reactivo tiene dos (o mas) fases
liquidas en equilibrio y es representado por un
CSTR con las fases separadas por una interfase
muy bien definida. Ambas fases, extracto y
refinado estan perfectamente agitadas, y las
corrientes efluentes se encuentran en equilibrio
simultaneo defasesyquirico.

Py 7 Cs

PU’ ] F* ]
7 Z S

Ca ] Cp, P ]

Figura 1. Reactor Extractor. F, flujo de solvente entrada, F,
flujo alimento, Q. flujo extracto, Q, flujo fase refinado, C,
concentracion inicial del reactivo, C, concentracion final del
reactivo, P concentracion final del producto en la fase acuosa,
P concentracién del producto en la fase solvente.

El desarrollo del modelo de equilibrio para el
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sistema de reaccién extractiva de la Figura 1 o
para una etapa ideal (en equilibrio) de un Reactor
Extractor Multietapa (REME), comprende los
balances de masa, las relaciones de equilibrio
fasico y quimico y las sumatorias de las fracciones
molares [9].

En un sistema de c componentes con rreacciones
quimicas independientes se satisfacen ¢
relaciones de equilibrio de fase liquidoliquido
simultaneamente con recuaciones de equilibrio de
reaccion.

=12,., (1)

o
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donde y;: coeficiente de actividad del componente
i, x; composicion molar del componente i, K, :
constante de equilibrio de la reaccion m,v.,,;
coeficiente estequiométrico del componente ienla
reaccion m. Los superindices, [y I/l indican las
fases liquidas extracto y refinado,
respectivamente.

Para resolver el sistema de ecuaciones se deben
realizar balances de masa alrededor del reactor
extractor y dentro del equilibrio liquido-liquido. Los
balances de masa para resolver el equilibrio
liquido corresponden a los implementados en un
“flash” isotérmico, obteniéndose la funcion de
recurrencia.

Zi(Ki _1)

1+(P(Ki_1): ©

2

donde z: composicion molar del componente i en
la alimentacion, K. coeficiente de reparto del
componente i,¢: relacion moles de
alimentacion/moles de refinado.

Las ecuaciones de balance de masa alrededor del
reactor (ver figura 1) completan el sistema de
ecuaciones.

FyCo=04C =Vyrc =0

FEPO* _QAP_QEP* +Vyrp =0

Fy+Fp-0,-0p=0 (6)

La solucién simultanea de las ecuaciones 1-6
permite describir el comportamiento del sistema
cuando se varia R.

3. BIODIESEL

El biodiesel es un biocarburante oxigenado,
producto de la reaccion de transesterificacion (Ec.
7) de los ftriglicéridos presentes en aceites
vegetales y grasas animales con un alcohol en
presencia de un catalizador (homogéneo o
heterogéneo) para formar ésteres grasos
(biodiesel) y glicerol. El biodiesel es utilizado en
sistemas de calentamiento y como aditivo en
motores diesel en mezclas del 10% (B10) y el 20%
(B20), y en algunos casos, dependiendo de su
pureza, usado directamente en motores de
ignicion [2]. Entre las principales ventajas que
ofrece su uso, se encuentran la reduccion de
emisiones gaseosas contaminantes (CO
principalmente) y de material particulado, asi
como el mantenimiento de un equilibrio neto en el
balance de CO, atmosférico.

Para la transesterificacion se pueden usar tres
tipos de catalizadores: acidos (acidos sulfurico,
acidos sulfénicos y &cido clorhidrico), alcalinos
(hidréxido de sodio, metéxido de sodio, hidréxido
de potasio, metéxido de potasio y carbonatos) y
enzimaticos (lipasas) [10]. En cualquiera de los
casos el producto obtenido es una mezcla de
ésteres, glicerol, alcohol, mono, di y triglicéridos.
La transesterificacion en fase homogénea con
catalizadores alcalinos es mas rapida y las
condiciones de reaccion son moderadas con
respecto a los catalizadores acidos. Sin embargo,
su uso en la transesterificacion de aceites
vegetales produce jabon por la neutralizacion de
los acidos grasos libres y la saponificacion de los
triglicéridos [11]. La formaciéon del jabon es
indeseable ya que consume parcialmente el
catalizador, disminuye el rendimiento y hace mas
dificil la separacion y purificacion del biodiesel.
Estudios realizados por Vicente et al. [12]
muestran que la saponificacion sélo tiene lugar
cuando los catalizadores son hidroxido de sodio e
hidroxido de potasio debido a que contienen el
grupo hidréxido (OH) necesario para la reaccion.
Una manera de evitar esta saponificacion es
utilizando alcoxidos basicos.
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CH, -00C-R R"-00C-R  cH,0H
| |
CH-00C-R +3R"OH <> R" —00C-R' + CHOH

| |
CH, -00C-R’ R"-00C-R" CH,OH
(7)

Entre los catalizadores heterogéneos se han
estudiado las enzimas inmovilizadas [13,16], los
silicatos de titanio, metales, compuestos
metdlicos de tierras alcalinas, zeolitas y resinas
de intercambio i6nico [17,19]. Galen et al. [18]
encontraron que de los metales evaluados
(hierro, paladio y niquel) el niquel es el que mejor
catalizalareaccién. En el caso de las zeolitas y las
resinas de intercambio, Vicente el al. [17] han
reportado poca o ninguna actividad catalitica
sobre esta reaccion, mientras que Galen etal. [18]
reportaron conversiones superiores al 90%
utilizando faujasitas NaX y zeolitas de estructura
de titaniosilicato-10 (ETS-10), para temperaturas
entre 120y 150 °C y tiempos de residencia de 24h.
La ventaja de este tipo de catalisis esta en que
economiza y simplifica el tratamiento posterior de
los productos, ademas no se produce jabén. Sin
embargo, a excepcion de las enzimas
inmovilizadas, se requiere de condiciones
extremas de reaccion, y el rendimiento y tiempo
de reacciéon son aun desfavorables en
comparacion con la catalisis alcalina.

El proceso global para la produccién de biodiesel
consta de: acondicionamiento de la materia
prima, reaccién, separacion y purificacion del
producto.

Para el acondicionamiento de la materia prima se
debe tener en cuenta el contenido de agua y de
acidos grasos libres, los cuales deben ser bajos
para evitar reacciones y subproductos no
deseables (jabon). Este paso varia segun la
materia prima utilizada para la produccién de
biodiesel.

La transesterificacion consta de tres reacciones
reversibles consecutivas en las que se van
esterificando cada uno de los acidos grasos
unidos al glicerol (ecuacién 8). El primer paso es
la conversion de triglicéridos (TG) a diglicéridos
(DG), seguido por la conversion de diglicéridos
(DG) a monoglicéridos (MG) vy, finalmente,
monoglicéridos (MG) a glicerina, produciéndose
una molécula de éster por cada glicérido en cada

paso. Los productos en mayor proporcion son los
ésteres de acidos grasos (biodiesel) y el glicerol
(subproducto utilizado en la industria
farmacéutica, alimenticia y de cosméticos).
Debido a que la reaccién es reversible, se utiliza
un exceso de alcohol para aumentar la conversion
a ésteres.

(TG )+ R - OH £44=edr_y (DG )+ R~ COO - R,
(DG)+ R —OH C4lzador_y (3G )+ R' —COO - R,
(MG)+ R — OH «£44=42r_y GILICEROL+ R —COO~ R,

(8)

La etapa de separacion y purificacion del
biodiesel es primordial a la hora de determinar los
costos de operacion. Algunos autores proponen
separar primero los ésteres grasos y la glicerina
antes de recuperar el alcohol [2].

En general, para los procesos acidos y basicos,
luego de la separacion del biodiesel, es necesaria
una neutralizacién de estos catalizadores en cada
fase, con el fin de formar sales que puedan
retirarse posteriormente. Luego de la
neutralizacion, la fase del éster se somete a un
proceso de lavado con agua caliente para
remover las sales y la glicerina que no se haya
separado, finalmente el biodiesel es secado
mediante destilacion o flash a vacio. La
purificacion de la fase de glicerol consta de
filtracion o centrifugacion para remover la sal
precipitada. En caso de que se desee, la glicerina
puede ser refinada por destilacion, para obtener
un subproducto de mayor valor agregado.

4.  ANALISIS TERMODINAMICO

Las propiedades termodinamicas del sistema no
son de facil adquisicion. Las bases de datos no
contienen informacién de propiedades
termodinamicas de los componentes existentes
en los aceites vegetales que son materia prima
para la produccién de biodiesel.

En este trabajo se utilizé aceite de palma y etanol
anhidro como materias primas. La reaccion fue
catalizada con NaOH. Y, para evitar el fendbmeno
de saponificacion, el catalizador fue alimentado al
proceso en forma de alcéxido.

El aceite de palma esta constituido por trioleina,
tripalmitina y trilinoleina. Cada acido graso tiene
un contenido porcentual definido y caracteriza las
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propiedades del aceite de palma, que contiene
42.8% P/P de tripalmitina, 40.5% P/P de trioleina y
10.1% P/P de ftrilinoleina [20]. También contiene
en bajas proporciones los acidos grasos libres
laurico, miristico, estearico y linolinico [20].

Como no se tiene informaciéon de propiedades
termodinamicas del aceite de palma se utilizaron
los parametros de interaccion modificados para la
ecuacion UNIFAC desarrollados por [21]. Batista
et al., [21], modificaron los parametros de
interaccion de UNIFAC para tener en cuenta las
interacciones de las moléculas del triglicérido con
los alcoholes etanol y metanol. De esta forma es
posible predecir el comportamiento del equilibrio
liquido-liquido del sistema.

Equilibrio liquido-liquido

Para simular el equilibrio liquido-liquido se asumié
que el aceite de palma estaba constituido por una
mezcla de trioleina y tripalmitina. Para estos
compuestos se modificaron las propiedades de
interaccién grupal y se procedié a ingresar la
informacion al simulador ASPEN PLUS 11.0. Los
resultados obtenidos en la simulacion del
equilibrio liquido-liquido fueron confrontados con
los datos experimentales reportados por [21]
encontrandose que el modelo UNIFAC con los
parametros modificados predice correctamente
las solubilidades binarias de los compuestos
involucrados.

La figura 2, muestra el comportamiento del
equilibrio liquido-liquido para el biodiesel (etil
oleato), glicerina y etanol. Como se observa en la
figura, entre la glicerina y el biodiesel existe
inmiscibilidad parcial. Cabe recordar que estos
dos compuestos son el producto de la
transesterificacion del aceite de palma (Ec. 8).
Esta caracteristica en el comportamiento del
equilibrio liquido-liquido, muestra la gran
posibilidad que tiene la produccién de biodiesel de
ser desarrollada por un proceso de reaccion
extractiva.

5. SIMULACION

El proceso de obtencion de biodiesel por reaccion
extractiva fue simulado utilizando el software
ASPEN PLUS 11.0. Como se mencioné
anteriormente, los parametros de interaccion
grupal para el modelo UNIFAC fueron modificados
segun propuso [21]
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Figura 2. Equilibrio liquido-liquido, etil oleato, glicerina,
etanol. Fraccion masica, temperatura 20 °C.

La produccion de biodiesel sigue la reaccion dada
en la ecuacion 8 y las constantes de reaccién para
la transesterificacion de aceite de palma y etanol
fueron tomadas de [20]. Antes de realizar la
simulacion se utilizé el software ModELL-R [8]
para determinar los rangos de operacion de la
variable R en los cuales la reaccion extractiva
puede ser desarrollada.

En el software ModELL-R se asume: a) la
reaccion se realiza en una sola fase, b)
unicamente el biodiesel se distribuye en las dos
fases liquidas, c) el reactor extractor se encuentra
perfectamente agitado (ver figura 1), d) el volumen
del reactor es suficiente para alcanzar el equilibrio
de reaccién.

Para este caso de estudio la inmiscibilidad se
presenta naturalmente en el sistema, por esta
razén no es necesario utilizar un solvente para
extraer el producto (biodiesel). Como el etanol
debe ser alimentado en exceso al reactor
extractor, la relacidén R es entonces controlada por
la concentracion de etanol en la alimentacion.

La figura 3 muestra el comportamiento de la
pureza de biodiesel en la fase liviana cuando se
modifica la concentracién de etanol en la
alimentacion. De la figura se deduce que la pureza
de biodiesel incrementa con el aumento de la
concentracion de etanol en la alimentacion. Esto
se traduce en la necesidad de operar el sistema
con exceso de etanol, que favorece la pureza de
biodiesel obtenido y la conversion de la reaccion
de transesterificacion.
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De lo anteriormente descrito se concluye que el
proceso de reaccion extractiva puede realizase
con relaciones de R mayores a 3. Para R igual a
tres (relacion minima estequiométrica Ec. 7), se
obtiene una pureza de producto de 54.3% y una
conversion de trioleina de 64.8%.

100%
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(%)
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Porcentaje
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50%

Concentracion Biodiesel (P/P)

Figura 3. Comportamiento de la conversién de trioleina y la
pureza de biodiesel frente al cambio de R.

Conversion Trioleina |

Se realiz6 el mismo estudio para el proceso
convencional obteniéndose una pureza de
producto (R igual a tres) de 41.31% y una
conversién de trioleina del 97%. Valores
superiores de R diminuyen la pureza de producto
y aumentan la conversion de trioleina.

Si se opera el sistema, como lo sugieren las
referencias [20] (exceso de etanol de 6 a 1, R=6),
la pureza del producto obtenido por reaccion
extractiva es del 80% y para el proceso
convencional es del 35%. La conversién para el
proceso convencional es total y para el proceso
de reaccion extractiva es del 88%. Con este corto
pero eficaz analisis se demuestran los beneficios
del proceso de reaccion extractiva sobre el
proceso convencional.

ETANOL
ETANOL

Con los datos obtenidos se procedié a simular los
esquemas de proceso ilustrados en las figuras 4 y
5. Lafigura 4, muestra el diagrama de flujo para la
obtencion de oleato de etilo (biodiesel) por
reaccion extractiva. En el diagrama se nota la
compacidad del esquema tecnoldgico y la
disminucién en los requerimientos energéticos.

El esquema tecnoldégico para el proceso
convencional (ver figura 5) necesita mas
unidades de separacion para lograr la separacion
del biodiesel, Las cuales incrementan los costos
energéticos y de produccion.

b
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Figura 5. Esquema de proceso obtencion de biodiesel por
método convencional. (1) Reactor, (2) Decantador, (3)
Columna de destilacion, (4) Flash isotérmico.

6. RESULTADOS

ETANOL -
{

Teniendo en cuenta los resultados obtenidos en el
analisis de R (figura 3), el proceso de reaccion
extractiva fue simulado tomando un valor de R
igual a 12, valor seleccionado debido a que a esa
condicién se maximiza la conversion de trioleina y
la pureza del biodiesel.

ETOXIDOD

LEIr

ETANCL

Figura 5. Esquema de proceso obtencion de biodiesel por método convencional. (1) Reactor, (2) Decantador, (3)

Columna de destilacion, (4) Flash isotérmico.
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Tabla 1. Resultados de la simulacion para el proceso de reaccion extractiva (ver figura 4).

DESCRIPCION  ALIMENTACION A B c D GLICERINA  BIODIESEL
Temperatura 60.00 59.50 53.80 60.00 60.00 50.48 53.84
(°C)
Flujo masico 1115.79 795.00 172.25 111879 964.25 169.25 946.55
(ka/hr) ) .
FRACCION MASICA
Etanal 0.21 0.83 0.54 0.10 0.76 0.44 0.02
Glicerina 21 PPM 58 PPM 234 PPM 0.09 0.53 0.00
Trioleina 0.79 11 PPM 327 PPM 0.00 0.00 0.00 0.00
Dicleina 15 PPM 0.00 0.00 0.01 0.00
Etil Oleato 017 0.46 0.90 0.14 0.00 0497
Monaleina 238 PPM 0.00 0.01 0.00
Tabla 2. Resultados de la simulacion para el proceso convencional (ver figura 5)
ALIMENTACION A B C D E F GLICERINA  BIODIESEL
Tem{{,‘g;’t” i 60.00 60.00 60.00  60.00 60.00 30.00 30.00 45.60 196.50
Fluj(clz(gr;lhégico 958.15 141.14 29804 1397.33  1397.33  1169.31 228.01 871.27 86.87
FRACCION MASICA
Etanol 0.17 0.81 trazas 0.20 0.11 0.03 0.50 0.04 0.01
Glicerina 0.18 trazas 0.02 008 75PPM 047 100 PPM 0.94
Trioleina 083 352PPB 0.70 0.72 0.15 0.18 218 PPB 0.00
Dioleina 0.00 0.28 0.06 0.06 0.07 0.00 Trazas 0.00
Etill oleato 0.01 399 PPM 0.00 0.60 0.71 0.01 0.96 2 PPM
Monoleina 37 PPM 0.02 0.00 0.01 0.01 0.02 Trazas 0.05

Tabla 3. Consumo energético.

CONSUMO ENERGETICO

Calor Retirado

PROCESO (KJ.sec™)
REACCION EXTRACTIVA 0.00
PROCESO CONVENCIONAL -271.78

Los resultados de las corrientes de proceso se
muestran en la tabla 1. En la tabla 2, se presentan
los resultados de la simulacién para el proceso
convencional.

En el proceso de reaccion extractiva se alcanza
una pureza de producto de 97% y una conversion
de trioleina del 99.9%. Para el proceso
convencional la pureza de producto es del 94% y la
conversion de trioleina alcanza el 99.9% (tablas 1y
2). Como se observa en los resultados, los dos
procesos consiguen convertir toda la trioleina a

Calor Suministrado

& K] " o "
(KJ.sec™) Kj.sec™/kg biodiesel obtenido

188.98
271.20

0.21
0.33

biodiesel, pero la pureza de producto es mayor en
el proceso de extraccion reactiva.

La tabla 3 muestra el consumo energético de los
dos procesos. Se observa claramente el menor
consumo energético del proceso de extraccion
reactiva sobre el convencional. Para producir 1kg
de biodiesel al 94% de pureza, el proceso
convencional requiere 0.21 kj.sec-1. Mientras
que el proceso de reaccion extractiva requiere
0.33 kj.sec-1 para producir 1kg de biodiesel al
97%.
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7. CONCLUSIONES

Se demostré que la metodologia empleada
permite conocer claramente si un proceso puede
ser implementado por reaccion extractiva. La
metodologia ahorra tiempo de calculo y mejora la
simulacién rigurosa ya que delimita el espacio de
operacion.

Las ventajas energéticas y econdmicas del
proceso de reaccion extractiva para la obtencion
de biodiesel sobre el proceso convencional son
evidentes y auguran un promisorio futuro para
esta tecnologia.
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