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RESUMEN:

Se realiz6 la modelacién matemdtica de un reactor trifésico con catalizador en fase dispersa para la produccién de metil oleato. Se
utilizaron balances de materia a nivel reactor, asi como entre fase fluida-catalizador para representar la operacion del sistema. Se
investigd el efecto del tipo, tamafio de particula y concentracién del catalizador, asi como espacio-tiempo y arreglo de reactores en
serie. Asimismo, se investig6 sobre la pureza del triglicérido en la alimentacién. Los factores que mds afectaron cuantitativamente
el desempeno del reactor fueron la concentracidn del catalizador, su tipo y el arreglo en serie de dos reactores a espacio-tiempo
constante.

PALABRAS CLAVE: modelacién matematica, sistema trifésico, catalizador fase dispersa, produccién de metil oleato, reactores en
serie.

ABSTRACT:

The mathematical modeling of a three-phase reactor with dispersed phase catalyst for production of methyl oleate was carried out.
Mass balances were used at the reactor level as well as the fluid-catalyst interphase to represent the operation system. The effect of
type, particle size and catalyst concentration, as well as space-time and arrangement of reactors in series were examined. The purity
of the triglyceride in the feeding was also investigated. The factors that most affected the reactor behavior quantitatively were the
concentration of the catalyst, and its type, as well as the series arrangement of two reactors at constant space-time.

KEYWORDS: mathematical modeling, three-phase system, disperse phase catalyst, methyl oleate yield, series’ reactor.
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INTRODUCCION

La principal fuente de energfa en el mundo proviene de los combustibles fésiles (aproximadamente 80%). El
petrdleo, en su caso contribuy6 en el 2000 con cerca de 36.5% y en 2016 casi con 31.9% del total mundial de
la energfa producida (International Energy Agency, 2018). En nuestro pais el petréleo contribuyd con 62.6%
en 2016 del total de energfa primaria producida; el rubro de transporte demandé 45.4% del total consumido
(Secretaria de Energfa, 2017a). En el sector transporte el consumo de diésel en México es el segundo mayor,
s6lo después de la gasolina (Secretaria de Energfa, 2017a).

Debido a la demanda excesiva de combustibles de petréleo y a la baja inversién en exploraciéon en México,
entre otras dificultades para obtener hidrocarburos fésiles y refinarlos, la cantidad de diésel producido en
nuestro pais es cada vez menor respecto a su demanda. De los cerca de 300 000 barriles diarios de diésel
utilizados en promedio en nuestro pais en la tltima década, cada vez crece mas el porcentaje de importacion
necesario; de hecho, en 2016 alcanz6 53.7% del consumo total (Secretaria de Energfa, 2017b). Un problema
adicional que resulta de la quema de este combustible es la contaminacion, principalmente atmosférica en el
corto plazo en las grandes urbes, como en la Ciudad de México, aunque hay otros problemas asociados a la
obtencién del combustible y su efecto en el mediano plazo.

En nuestro pais, con la finalidad de reducir la dependencia de los hidrocarburos de petréleo, y lograr la
diversificacion de las fuentes de combustibles, se ha dado un impulso al desarrollo de alternativas para suplir
de manera parcial las demandas de combustibles liquidos, que sean viables en el mediano plazo y que ademis
potencien el desarrollo de sectores tradicionalmente poco favorecidos (Gobierno de la Reptiblica, 2018).

Dentro de las alternativas para complementar la demanda de diésel f6sil, el biodiésel es uno de los més
prometedores. La cadena de produccién de biodiésel puede incluir al campo mexicano, asi como a sectores
cientificos y tecnolégicos que impulsarian el desarrollo de la industria nacional (Martinez, 2018).

Las tecnologias de produccién de biodiésel a partir de diferentes generaciones de cultivos oleaginosos
utilizados como materia prima han evolucionado desde hace varios afios, pues han pasado por la utilizacién
de sistemas cataliticos homogéneos hasta heterogéneos y enzimdticos, entre otros (Leung ez 4/., 2010; Lin
etal.,2011).

Los sistemas cataliticos heterogéneos tienen algunas ventajas sobre los considerados homogéneos debido a
que el catalizador puede recuperarse con facilidad mediante un proceso fisico como la filtracién, y que ademds
puede reutilizarse dos o més ciclos con tratamientos sencillos para evitar pérdida en su actividad (Leung ez
al, 2010).

Debido a la relativamente facil separacién del catalizador de productos y subproductos y a las condiciones
de reaccién similares a los sistemas homogéneos y la estabilidad del sistema de reaccién, la utilizacién de
procesos heterogéneos para la produccién de biodiésel es alentadora.

Diversos estudios se han enfocado en la sintesis de biodiésel con distintas materias primas, en especial
aceites vegetales, usando catalizadores heterogéneos de diferente composicion, asi como con propiedades
fisicoquimicas variadas (Avhad y Marchetti, 2016). Un aspecto que no se ha estudiado con suficiente detalle
es la modelaciéon matematica de los sistemas de reaccidon heterogéneos para producir biodiésel.

Uno de los principales problemas en la sintesis de biodiésel por la via heterogénea esta relacionada con las
resistencias a la transferencia de masa, lo cual a nivel interfase fluido-particula pueden reducirse utilizando
un sistema continuamente agitado. Por otro lado, reduciendo el tamano de particula, es factible aprovechar
mejor las particulas cataliticas sélidas puesto que se incrementa el drea superficial externa por unidad de
volumen de catalizador para una concentracién catalitica especificada, asi como un incremento del factor de
efectividad (Fogler, 2008).
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Otros factores asociados a la obtencién de biodiésel o mezclas de metil ésteres son la temperatura, la
concentracién de catalizador, la relacién alcohol-aceite, los tiempos de residencia, asi como arreglos de los
sistemas de reaccion (Pérez, 2018).

Utilizando los balances de materia, las propiedades cinético-quimicas, asi como propiedades de transporte
y termodindmicas, es posible investigar mds sobre el comportamiento de reactores quimicos para produccién
de biodiésel a diferentes escalas trabajando con catalizador en fase sélida.

Con estos antecedentes, el objetivo del articulo es realizar la modelacién matemadtica de un sistema de
reaccién heterogéneo con catalizador en fase dispersa para obtener metil oleato a partir de trioleina, el
cual es uno de los principales compuestos de aceites vegetales utilizados cominmente en la produccién de
biodiésel, con la finalidad de dilucidar cuantitativamente el efecto de diferentes factores que afectan los
rendimientos de las reacciones. Con base en lo investigado y alas dificultades encontradas, se pueden formular
recomendaciones para avanzar en una direccién mds concreta para poner en marcha sistemas de reaccidon
heterogéneos reduciendo la incertidumbre asociada al escalamiento.

1. DESARROLLO DEL MODELO DEL REACTOR
1. 1. Balances de materia

Se realizaron las siguientes suposiciones:

a) Reactor en estado estacionario

b) Agitacion perfecta

c) Suspensién adecuada de las particulas cataliticas

d) Operacién isotérmica

¢) Reaccidn en fase liquida y nula pérdida de alcohol por evaporacion

f) Sistema trifdsico formado por el metanol, aceite y catalizador

g) Sin desactivacién del catalizador

h) Sin gradientes de concentracidn intraparticula debido a los tamafios de grdnulo

El balance de materia a nivel reactor para la trioleina, para un sistema continuo de tanque agitado, estd

dado por:
Fro=Fr=(rpV (1)

Donde:

F 7y = es el flujo molar de trioleina a la entrada del reactor

FT = flujo molar de trioleina a la salida del reactor

-r7 = rapidez de desaparicién de la trioleina por reaccién quimica y que depende de las concentraciones
de trioleina (C7 ), dioleina (Cp ), monooleina (Cyy, ), glicerol (C¢; ), metanol (Cazorr ) y metil oleato (Caro )

V= volumen de la mezcla de reaccién

Reemplazando el flujo molar por el producto de la concentracién y flujo volumétrico después de arreglos
algebraicos, se obtiene a partir de (1):

Cro— Cr=(-rr) [D%J 2)
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Siendo v ¢ el flujo volumétrico, de la mezcla de reaccidn a la entrada del reactor.
Introduciendo el concepto de espacio-tiempo, la expresion (2) se cambia a lo siguiente:

Cro— Cr=(—rprt (3)
Para la dioleina y monooleina, los balances son respectivamente (4) y (5):

Cpo— Cp=(-rp)t (4)

Cuo— Cyr=—M T (5)

La expresion del balance de materia para la trioleina que reacciona en la superficie del catalizador estd dada

pOI‘I
vo (Chy- Chy=Klsac (Ch - C%) peart 6)

El superindice L se refiere a la fase liquida y § a la superficie de la fase s6lida. La utilizacién de la
concentracion en la fase solida es necesaria debido al transporte de componente trioleina desde el seno de la
fase fluida hasta la superficie del catalizador, donde reaccionan los triglicéridos.

En el estado estacionario, la cantidad de trioleina que se difunde hacia el interior de la particula iguala la
cantidad que reacciona en la superficie del catalizador, de donde se tiene:

Kliac(Ch - (f ) Peat= 1T Mioad (7)

En donde 24,4 es la cantidad de catalizador en fase dispersa respecto al volumen de la mezcla de reaccion.
Siguiendo el procedimiento anterior, se tiene para la dioleina

vo (Ch = CEy= KD ac (Ch - CP) pear (8)
Donde:
KPsac (Ch = C})) pear= 1D Mioad 9)
Y para la monooleina:
W0 (Cliyy= Ciry )= KLs ac(Chy = i) peart (10)

Junto con:

~L ~S
K%ac ((Mo -C M())Pcat: M Mload
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(11)

Para el resto de los componentes, las expresiones son similares.
1. 2. Cinética de las reacciones

Diversos estudios se han realizado respecto a la cinética de reaccién sobre el catalizador heterogéneo, los
cuales han usado desde simples relaciones de ley de potencias, asi como el mecanismo de Eley-Rideal y
Langmuir-Hinshelwood, entre otros (Dossin e a/., 2006; Kapil ez 4., 2011) para derivar las expresiones de
rapidez correspondientes para la obtencién del biodiésel. En este trabajo se utilizé el mecanismo descrito a
continuacion.

a) Adsorcidn del metanol en la superficie del catalizador

K
MeOH + M = CH30H - M
1

b) Adsorcién del triglicérido

193
T'+M2T-M
k2

¢) Reaccidn de las especies adsorbidas para formar los productos adsorbidos

k3
MeOH-M+T-M 2 MO-M+D-M
1(3

d) Desorcién del metil oleato

+

kg
MO~ M= MO+ M
kg

¢) Desorcidn de la dioleina

ki
D-MZ2D+M
ks

/) Reaccidn del diglicérido con otra molécula de metanol

+

MeOH— M+D—- M= MO-M+ Mo-M
ke

£) Desorci6n de la monooleina y la molécula de metil oleato

k7
Mo—-M =2 Mo+ M

k7

k3
MO-M =2 MO+ M

kg

h) Reaccién de moléculas de monoglicérido con metanol adsorbido

k+
MeOH - M+ Mo— M = MO- M+ G- M
ks
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i) Desorcion del glicerol y metil oleato

kg
G-M2G+M
ko

k+
MO- M= MO+ M
kqg

De donde se obtienen las siguientes expresiones de rapidez:

r1 = ki [MeOH|[M] — k7 [MeOH — M] (12)

ry= k2 [TIIM] - k2 [T~ M] (13)

r3= ki [T~ M[MeOH — M] — k3 [MO — M[D — M] (14)
ra= k(MO - M] - k3 [MO|[M] (15)
rs=k3[D— M] - k5 [D][M] (16)
re=ké[D— M|[MeOH — M] — k 5[MO — M][Mo — M] (17)
r7=k7[Mo— M] - k7[Mo][M] (18)

rg = ki [Mo — MI[MeOH — M) - k3 [MO — M][G — M] (19)
ro=k5[G— M] - k3 [G]IM] (20)

Tomando el paso limitante de la adsorcién del metanol, se llega a las expresiones globales paralos glicéridos:

) [MOIID)
ki [Mr] ([MeOH]  KIKK3KaKs [T] J
[D] [Mo] [G] [MO][D]
1+K2[T]+TS+ K7 + Ko +W (21)

rr=

oo Ks [ MOJ[Mo]
kM) [[MLOH] K1 K4 K Ky [D] ]
[D]  [Mo] [G] Ks  [MO][Mo]
I RINIM 2+ 5 Ky T KaKe K7 D] (22)

D=
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+ K7 [ MO][G]
g ([MQOH]_KI K7 Ks Ko [Mo] ]

Va2 Bl 16T, K MOIG)

Mo =

K7 " Ko " K7KsKoy [Mo] (23)

Se considera que las constantes de equilibrio de adsorcién de las especies son iguales, asi como también las
constantes de equilibrio de reaccién (Dossin, 2006; Kapil ez a/., 2011):

1 1 1 1
KI_KZ_K4_K5_K7_K9

K3 =K¢=Kg

Las constantes de equilibrio de reaccién se asumen como la unidad (Kapil ez /., 2011). Agrupando &= 7,
se obtienen a partir de las expresiones (21)-(23), las ecuaciones (24)-(26):

by [[MeoH] - “‘Iﬁ’%g’]’]]
rr= 3
L+ K\[T]+ K1[D] + K1 [Mo] + K\[G] + %%[D] (24)
1 [MO][M
kr [[MGOH] - ﬁ]
rp= s

K| [MO][Mo]
L+ Ki[T]+ Ki[D] + Ki[Mo] + K\ G + == 25)

1 [MO]G
b ([Meam‘ % it ])

™™o = 7
1+ K [T]+ K1[D] + K1[Mo] + K1[G] + %AZJ][G] (26)

Las concentraciones de cada especie involucradas en las expresiones (24)-(26) estdn evaluadas en la
superficie del catalizador. Los pardmetros cinéticos se toman de Kapil ez 4/., (2011) para los catalizadores
Mg Al

Respecto a la rapidez de reacciéon de los productos finales y metanol, éstos se derivan de las siguientes
expresiones:

ryo=rMo+ rD+ rT (27)
rGg=rMo (28)

rMeoH= Mo + rD + rT (29)
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1. 3. Estimacion de propiedades termodindmicas y de transporte.

Para estimar el coeficiente de transporte entre el fluido y la superficie de la particula, se calcula el nimero de
Sherwood mediante la correlacidn reportada por Armenante y Kirwan (1989). Esta correlacién se obtuvo
para hallar el coeficiente de transporte de masa en tanques agitados, en particulas suspendidas de entre 6 a
420 pm de didmetro donde se emplearon liquidos como agua y glicerol. La expresién en cuestion es:

Sh=2+0.52 Re0.52 §c1/3 (30)

Donde:

Sh = Ntmero de Sherwood (kd / D)

Re = Ntmero de Reynolds (d ¥? ¢ / 7)

Sc = Ntmero de Schmidt (¢ / D)

En las expresiones anteriores:

D = coeficiente de difusién

d = didmetro de particula

k = coeficiente de transferencia de masa

¢ = potencia de suministro por unidad de masa del fluido
o = viscosidad cinemdtica

El coeficiente de difusion se obtuvo de la siguiente expresién (Poling et al,, 2001; Co et al., 2011):

D upeorr _ 7.4 % 1078 \ Dreor PMyeoH

0.6
d aceite (31)

v

En la expresion anterior, las variables son:

D = Coeficiente de difusién

@aron = El pardmetro de asociacidn para el metanol con un valor de 1.9

umeorr = Viscosidad del metanol a la temperatura de liquido saturado

v e = Volumen molar del triglicérido

Para determinar el volumen molar se utiliza la correlacién de Schroeder (Poling ez 4/., 2001):

v=7(Nc+ Ng+ No+ NN+ Npp+2N7p)+ 31.5Np,+ 24 5Ncy+ 105N+ 38.5Nj+ 21Ns— 7 (32)

Donde:

N; es el nimero de dtomos presentes en la molécula de carbono (C), hidrégeno (H), oxigeno (O),
nitrégeno (N), dobles y triples enlaces (DB, TB), etc. En este caso sélo los primeros tres elementos estdn
presentes, asi como un doble enlace. El nimero 7 sélo se considera si hay un compuesto aromatico.

En el cuadro 1 se muestran las correlaciones para hallar la densidad de cada una de las sustancias que
intervienen en la reaccién como una funcién de su temperatura.
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CUADRO 1

Densidad de las sustancias presentes en la mezcla de reaccién
Sustancia Modelo Fuente
Trioleina p7=0.9280— 8.4 x104T Valeri y Meirelles, 1997
Dioleina pp=1042-042T Dossin et al., 2006
Monooleina PMono= 1108 — 0.543 T 7
Metil oleato ppmo = 1086.6 — 0.7236 T 7
Glicerol pG= 14527 — 6535 x10-4T Glicerine Producers’ Association, 1963
Metanol sMeoH= 81024 — 09561 T DDBST GmbH, 2017a

Fuente: elaboracién propia

Con T expresado en Kelvin, las densidades también estin expresadas en kg/ m>, excepto para el glicerol
que se reporta en g/cm’.
La densidad de la mezcla se obtiene con la siguiente relacion (Riazi, 2005):

1

_\'n Xwi

Pm i=1 T (33)

Donde p,, esladensidad masica de la mezclay x,,; es la fraccién masa de cada compuesto.
Para determinar la viscosidad absoluta de aceites o biodiésel, asi como productos intermedios, se utiliza la

expresion siguiente (Cavaleri e al., 2007; Ceriani ez al., 2011; 2015):

> NiBik i NieBok
In(uy) = Ny Ajp+ s+ M; Niedogp +
() =2 T+%, NyCip o ' Ly T+, NeCok (34)
Donde:
0=%89+&
_ B
1=%* 77 y
<1=fo+Ncfi
Atk Big Cip Aok Bok, Cox Pardmetros de regresion
fo /i Pardmetros del modelo
M Peso molecular que multiplica el término de perturbaciéon
N¢ Nuamero total de dtomos de carbono en las moléculas

Numero de dtomos de carbono sustituyentes. Toma el valor de 1, 2 y 3 para sus-

Nes tituyentes metil, etil y propil, respectivamente
Nk Es el namero de grupos & en la molécula i
T Temperatura
o pfy Pardmetros del modelo
Describe las diferencias entre la viscosidad de los isdmeros de ésteres y estd rela-
2 cionado con el nimero de 4tomos de carbono de la fraccién sustituida
U Viscosidad

Para el glicerol y el metanol, las correlaciones se muestran en el cuadro 2.
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CUADRO 2
Correlaciones para estimar las viscosidades dinamicas del metanol y glicerol

Sustancia Fuente
2337.24
Metanol In(uyeom) = —6.7562 + m DDBST GmbH, 2017b
: R 8 6291.03
) [ Aveom ) - 3.0942 x 108 03 _ 03277 )
Glicerol (25.8709 e T Trejo et al., 2011

Fuente: elaboracion propia.

Para la viscosidad de una mezcla, dado que se considera que la mezcla de reaccién no es un liquido asociado
(Ceriani ez al., 2011), se utiliza la siguiente expresion:

In(umezcia) = Z xiln(u;) (35)

Para realizar las simulaciones se utilizaron los siguientes datos como caso base (CB): temperatura de 60
°C, alimentacidn sélo de triglicérido y metanol en una proporcién molar 1:30, tomando la trioleina como
compuesto representativo de los aceites y espacio-tiempo del reactor de 3 h, alimentacién de trioleina de
1000 kg/h, tamano de particula de 100 pm, concentracién y tipo de catalizador de 100 kg/ m’> y Mg s,AL
Asimismo, se tomo la densidad de las particulas cataliticas de 3 580 kg/ m>. El detalle de cada variacién
posterior para otras simulaciones se muestra en el cuadro 3.

Por ejemplo, respecto a la variacién de la concentracion del catalizador, se mantuvieron las condiciones del

caso base, excepto la cantidad de catalizador por volumen de mezcla de reaccién en 50 y 150 kg/m? (A.IIL,
B.III)

CUADRO 3
Diferentes condiciones de simulacién del reactor con catalizador en fase dispersa

T=950 =900
1. Flujos mésicos (kg/h) D=25 D=50
Mono =25 Mono = 50
II. Tamafio de particula (um) 50 25
III. Concentracion de catalizador (kg/m3) 50 150
IV. Tipo de catalizador Mg, 9341 Mg, 5141
V. Tiempo (h) 6 12

Fuente: elaboracién propia.

1. 4. Resolucién del modelo

El modelo del reactor consiste en un conjunto de ecuaciones algebraicas no lineales cuyos pardmetros son
funcién de las condiciones de operacidn.

Se utilizd el soffware Matlab, en el cual se codificaron los balances de materia, asi como las expresiones
matematicas para estimar las propiedades termodindmicas y de transporte.

Una vez lograda la convergencia, se recuperaron los datos de la interfaz de Matlab para generar los cuadros
y graficas respectivas.
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Puesto que hubo necesidad de presentar los resultados no sélo para un espacio-tiempo especifico sino para
un intervalo, se realizaron los calculos en funcién de 7.

2. RESULTADOS Y DISCUSION

En la grifica 1 se muestran las diferentes concentraciones molares de los reactivos y productos como una
funcién del espacio-tiempo en el reactor para el caso base.

Es clara la disminucién de la concentracién de reactivos e incremento de los productos finales. En el caso
de la dioleina, ésta experimenta un incremento de conversion hasta cierto nivel de espacio-tiempo a partir
del cual decrece debido a su transformacién a monooleina y metil oleato. A espacios tiempos cortos todas
las especies experimentan cambios pronunciados, no asi a valores de 7 grandes debido a la disminucién de la
concentracién de los glicéridos.

Si se adiciona dioleina y monooleina pasando de 0 a 25 y 50 kg/h, respectivamente, la concentracién de
metil oleato en los productos decrece de 0.924 mol/L del caso base 2 0.918 y 0.911 mol/L para los casos A.I
yB.L

Por otro lado, se incrementa la concentracién de dioleina y monooleina en los productos de salida
del reactor, por lo cual para este conjunto de condiciones de reaccién no es adecuado tener productos
intermedios, lo que significa que es mejor utilizar un triglicérido lo mas puro posible o virgen para alcanzar
la mayor produccién posible del producto de interés.
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GRAFICA 1

Variacién de la concentracion de reactivos y productos de transesterificacién de

triglicéridos en un reactor con catalizador en fase dispersa a condiciones del caso base
Fuente: elaboracién propia. Nota: (=) Trioleina, (—) Dioleina, (---) Monooleina, (—) Metil oleato, (...) Glicerol, (--) Metanol

Alvariar el tamafio de particula catalitica (A.ILy B.II) no se observé un efecto significativo en la produccién
de metil oleato respecto al CB, es asi que en estas situaciones se puede optar por utilizar el grainulo de mayor
tamano con la finalidad de retener con mayor facilidad el catalizador para su recuperacién sin detrimento
apreciable en el desempeno del reactor.

Cambiando la concentracién de catalizador de 50-150 kg/m?, si se observé un efecto apreciable en la
produccion del metil oleato con respecto al CB, puesto que para mayores concentraciones de catalizador
la concentracidn del producto principal tiende a incrementarse, siendo mayores estas diferencias a medida
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que se incrementa el espacio-tiempo, esto es, para reactores con volumen mayor. Los resultados descritos se
muestran en la gréfica 2.

Enlagrafica 3 se muestran diferencias entre las concentraciones de metil oleato obtenidas en el reactor con
el catalizador del caso base y los otros catalizadores, que estan caracterizados por los parametros de coeficiente
de adsorcién del metanol y constante de equilibrio de adsorcion.

Utilizando el catalizador Mgy 3 Al, hay un detrimento en la produccién del metil oleato comparado con
el Mg 33Al de referencia, donde es mayor la diferencia para volimenes de reactor pequenos (espacio-tiempo
corto), y dicha diferencia tiende a reducirse para valores de 7 cada vez mayores. Para el caso del catalizador
Mg 93Al, las diferencias son atin mayores; sin embargo, el desempefio del nuevo material es mejor que el
del CB, de nuevo a espacios-tiempo cortos debido al gradiente de concentraciones en esas condiciones,
por eso se refuerza la idea de buscar catalizadores cada vez mds activos para obtener mayor concentracién
de productos incrementando el rendimiento y, por lo mismo, reduciendo la severidad de los equipos de
separacion posteriores al reactor.

Un aspecto que no se aborda aqui y que resultaria de interés es la desactivacion del catalizador, fenémeno
que serfa conveniente conocer de manera funcional para investigar su impacto en la reutilizacién del
catalizador y en estudios de optimizacién reaccién-separacion, entre otros.
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GRAFICA 2
Evolucién de la concentracién del metil oleato a la salida del reactor como
una funcién del espacio-tiempo y de la concentracién del catalizador
Fuente: elaboracién propia. Nota: (---) 150 kg/m3, (—) 100 kg/m3, (...)50 kg/m3
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Diferencia porcentual en concentracién del metil oleato a la salida del

reactor del caso base con respecto a los casos A.IV (—) y B.IV (...).
Fuente: elaboracion propia.

Como consecuencia del incremento del espacio tiempo, es claro que hay mayor produccién de metil oleato,
ast como mayor consumo de reactivos. Duplicando el espacio tiempo y cuadruplicindolo (6 y 12h AV'y
B.V), se observo que la variacién porcentual de concentracion del metil oleato a la salida del reactor fue de
aproximadamente 15y 25% superior, y no reflejé proporcionalidad directa. Esto es consistente con la teoria
de ingenieria de reactores quimicos, ya que a medida que se agotan reactivos, la tasa de rapidez de reacciéon
disminuyey, por lo tanto, la probabilidad de interaccién de los reactivos con el catalizador es cada vez menor,
lo que produce en tiempos de residencia largos poco incremento en la produccién de metil oleato.

Aunque en principio es factible incrementar la conversién aumentando el espacio-tiempo del reactor, un
reactor relativamente grande es dificil de controlar, por lo cual es preferible utilizar dos o més unidades de
reaccion con diferentes tamanos para el mismo propdsito. En trabajos anteriores (Elizalde ez al., 2013; Pérez,
2018) se ha analizado la disposicién de reactores en serie para optimizar la produccién de un compuesto
especifico. De manera similar, se presenta en este estudio la optimizacién de espacios-tiempo de dos reactores
en fase dispersa conectados en serie para incrementar la concentracién de salida del metil oleato, tomando las
condiciones del caso base, particularmente restringiendo el espacio-tiempo total a 3 h. El resultado se muestra
en la grafica 4.

Se observa en la gréfica 4 que el volumen del primer reactor debe ser cerca de 42% del total (1.25 h) para que
la concentracién de salida del metil oleato sea méxima, y por ende la concentracién de los reactivos disminuya
al minimo bajo esas condiciones. Puesto que se observa poca variacion entre el caso dptimoy el caso de utilizar
dos reactores iguales, de forma practica se pueden utilizar ambos tanques con el mismo espacio tiempo.
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Variacién de la concentracion del metil oleato a la salida del sistema como funcién

del espacio tiempo del primer reactor en un sistema de 3 h de espacio-tiempo total.
Fuente: elaboracién propia.

Dos variables de operacion no analizadas y que sin duda tienen influencia en la produccién del metil oleato
son la temperaturay la concentracién de metanol. En el caso de la primera variable es necesario contar con la
energfa de activacion para cada catalizador utilizado, por lo que se requiere de mds informacién experimental
al respecto. Respecto a la influencia de la concentracién del metanol, por lo general éste no se ha modelado
matemdticamente para representar de manera cuantitativa su influencia en la actividad del catalizador. Lo
que si se puede anticipar es que utilizando relaciones altas de metanol:aceite, el proceso de separacion se
vuelve cada vez mds costoso; por ello se debe de cuidar el compromiso de tener actividades cinéticas aceptables
a relaciones favorables y asi evitar un gran exceso del alcohol utilizado como reactivo en cada etapa de la
transesterificacidn, que reduciria los costos de produccion.

ANALISIS PROSPECTIVO

Este articulo ha presentado una perspectiva del desempefio de un reactor en fase dispersa, el cual podria ser
utilizado para obtener biodiésel. Se puso en relieve que existe la necesidad de investigar mas a profundidad
los factores que influyen en el proceso de transesterificacién de aceites para producir biocombustibles como
son tipo de catalizador y su desempeno a diferentes condiciones de reaccién, el tamafio y concentracién del
catalizador, los tamafios relativos de los reactores, asi como el empleo de arreglos de reactores para optimizar la
produccion de compuestos de interés. Asimismo, se puso de manifiesto la necesidad de contar con un modelo
matematico para tomar en cuenta el efecto del exceso de alcohol en la reaccién de transesterificacion.

Todo lo anterior puede abonar en el avance de la comprensién del escalamiento racional de sistemas
experimentales, los cuales en su mayoria sélo se quedan en fase de prueba de catalizadores a diferentes
condiciones de operacién por falta de certidumbre en su aplicacidn a escalas més grandes.

Es necesario realizar validaciones experimentales de los sistemas heterogéneos para identificar
problemdticas adicionales como la lixiviacién del catalizador, los limites de suspensién de las particulas
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dependiendo de la concentracidn, asi como visualizar otros problemas como la energfa para la separacion de
los sélidos y los balances de energfa.

Asimismo, es de destacar que, a diferencia de analisis cualitativos en revisiones exhaustivas de la literatura,
la modelacién permite identificar factores que afecten rendimientos de manera cuantitativa, y también
relacionar de manera fundamental el conjunto de resultados dispersos en diferentes fuentes.

CONCLUSIONES

Con base en el andlisis de resultados se concluye que los factores con mayor influencia para el desempeno de
un reactor de forma positiva en fase dispersa para producir metil oleato son la mayor actividad del catalizador
y concentracién del mismo, asi como también la utilizacién de dos reactores en serie para un determinado
espacio-tiempo fijo global con espacios tiempos individuales diferentes, donde el primero es mayor que el
segundo de la serie.

AGRADECIMIENTOS

Se agradece al Consejo Nacional de Ciencia y Tecnologia y al Instituto Politécnico Nacional por el apoyo
brindado para el desarrollo de este trabajo por medio del proyecto “Eliminacién sustentable de cromo de
aguas residuales mediante energfas renovables” con Registro CONACyT 246176y Registro IPN SIP-2016-
RE/088. LE. agradece al proyecto IPN SIP-20200772 por el soporte brindado.

REFERENCIAS

Armenante, P. M., & Kirwan, D. J. (1989). Mass transfer to microparticles in agitated systems. Chemical Engineering
Science, 44(12), 2781-2796.

Avhad, M. R, & Marchetti, J. M. (2016). Innovation in solid heterogencous catalysis for the generation of
economically viable and ecofriendly biodiesel: A review. Catalysis Reviews - Science and Engineering, 58(2),

157-208.

Cavaleri, F. W., & Meirelles, A. J. A. (2007). Group contribution model for predicting viscosity of fatty compounds.
Journal of Chemical & Engineering Data, 52(3), 965-972.

Ceriani, R., Goncalves, C., & Coutinho, J. (2015). Prediction of viscosities of fatty compounds and biodiesel by group
contribution. Energy & Fuels, 29(6), 4001-4001.

Co, C.E. T, Tan, M. C,, Tan, R. R,, Diamante, J. A. R,, Yan, L. R. C., & Razon, L. F. (2011). Internal mass-transfer
limitations on the transesterification of coconut oil using an anionic ion exchange resin in a packed bed reactor.

Catalysis Today, 174(1), 54-58.

DDBST GmbH (2017a). ¢ Density of methanol. Disponible en http://www.ddbst.com/en/EED/PCP/DEN_CI1
0.php

DDBST GmbH (2017b). Liguid dynamic viscosity of methanol. Disponible en http://ddbonline.ddbst.de/VogelCalc
ulation/VogelCalculationCGl.exe?component=Methanol From 183 to 463 K

Dossin, T. F., Reyniers, M., Berger, R. J., & Marin, G. B. (2006). Simulation of heterogencously MgO-catalyzed
transesterification for fine-chemical and biodiesel industrial production. Applied Catalysis B: Environmental,

67(1), 136-148.

Elizalde, I, Ramirez, R., Ancheyta, J. (2013). Analytical solution to obtain the optimal volume of a series of stirred
tank reactors sustaining a first order reaction. Avances en Ciencia e Ingenieria, 4(2),51-59

Fogler, S. H. (2008). Elementos de ingenieria de las reacciones quimicas. México: Pearson, Prentice Hall.

Glicerine Producers’ Association (1963). Physical properties of glycerine and its solutions. New York.


http://www.ddbst.com/en/EED/PCP/DEN_C110.php
http://www.ddbst.com/en/EED/PCP/DEN_C110.php
http://ddbonline.ddbst.de/VogelCalculation/VogelCalculationCGI.exe?component=Methanol
http://ddbonline.ddbst.de/VogelCalculation/VogelCalculationCGI.exe?component=Methanol

CIENCIA ERGO-sUM, REVISTA CIENTiFICA MULTIDISCIPLINARIA DE PROSPECTIVA, 2020, VOL. 27, NUM. 2, JULL..

Gobierno de la Republica. (2018). Reforma energética. Disponible en http://reformas.gob.mx/reforma-energetica/q
ue-es

International Energy Agency. (2018). Word Energy Outlook. Disponible en http://www.ica.org/weo/

Kapil, A., Wilson, K., Lee, A. F., & Sadhukhan, J. (2011). Kinetic modeling studies of heterogeneously catalyzed
biodiesel synthesis reactions. Industrial & Engineering Chemistry Research, 50, 4818-4830.

Leung, M. K. H,, Leung, D. Y. C.,, & Wu, X. (2010). A review on biodiesel production using catalyzed
transesterification. Applied Energy, 87(4), 1083-1095.

Lin, L., Cunshan, Z., Vittayapadung, S., Xianggian, S., & Mingdong, D. (2011). Opportunities and challenges for
biodiesel fuel. Applied Energy, 88(4), 1020-1031.

Martinez, M. (2018). Propuesta de un modelo de negocio para la produccion sustentable de biodiésel en el estado de Morelos,
Meéxico (tesis de maestria). México: Instituto Politécnico Nacional.

Pérez, A. 1. (2018). Modelacién matemadtica de un reactor continuo en fase dispersa para la sintesis de biodiesel, (tesis de
maestria). México: Instituto Politécnico Nacional.

Poling, B., Prausnitz, J., & O’Connnell, J. (2001). The properties of gases and liquids. New York: McGraw-Hill.
Riazi, M. R. (2005). Characterization and properties of petroleum fractions. USA: ASTM International.

Secretarfa de Energfa. (2017a), Balance nacional de energfa 2016. México. Disponible en https://www.gob.mx/cms/
uploads/attachment/file/288692/Balance_Nacional_de_Energ a_2016__2_.pdf

Secretarfa de Energfa. (2017b). Prospectiva de petrdleo crudo y petroliferos 2017-2031. México. Disponible
en https://www.gob.mx/cms/uploads/attachment/file/284344/Prospectiva_de_Pret_leo_Crudo_y_Petrol_f
eros_2017.pdf

Trejo, J. A., Longinotti, M. P., & Corti, H. R. (2011). The viscosity of glycerol-water mixtures including the
supercooled region. Journal of Chemical & Engineering Data, 56(4), 1397-1406.

Valeri, D., & Meirelles, A. J. A. (1997). Viscosities of fatty acids, triglycerides, and their binary mixtures. Journal of the
American Oil Chemists’ Society, 74(10), 1221-1226.

ENLACE ALTERNATIVO

https://cienciaergosum.uaemex.mx/article/view/11106 (html)


http://reformas.gob.mx/reforma-energetica/que-es
http://reformas.gob.mx/reforma-energetica/que-es
http://www.iea.org/weo
https://www.gob.mx/cms/uploads/attachment/file/288692/Balance_Nacional_de_Energ_a_2016__2_.pdf
https://www.gob.mx/cms/uploads/attachment/file/288692/Balance_Nacional_de_Energ_a_2016__2_.pdf
https://www.gob.mx/cms/uploads/attachment/file/284344/Prospectiva_de_Pret_leo_Crudo_y_Petrol_feros_2017.pdf
https://www.gob.mx/cms/uploads/attachment/file/284344/Prospectiva_de_Pret_leo_Crudo_y_Petrol_feros_2017.pdf
https://cienciaergosum.uaemex.mx/article/view/11106

