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RESUMEN

Se realizé la modelacion matemadtica de un reactor trifdsico con catalizador en fase dispersa para la produccion de metil oleato. Se uti-
lizaron balances de materia a nivel reactor, asi como entre fase fluida-catalizador para representar la operacion del sistema. Se investigé el
efecto del tipo, tamafio de particulay concentracién del catalizador, asi como espacio-tiempo y arreglo de reactores en serie. Asimismo, se
investigd sobre la pureza del triglicérido en la alimentacidn. Los factores que més afectaron cuantitativamente el desempeno del reactor
fueron la concentracién del catalizador, su tipo y el arreglo en serie de dos reactores a espacio-tiempo constante.

PALABRAS CLAVE: modelacién matemdtica, sistema trifdsico, catalizador fase dispersa, produccidn 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
petréleo, en su caso contribuyé 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 energia 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, sélo
después de la gasolina (Secretarfa de Energfa, 2017a).

Debido ala demanda excesiva de combustibles de petréleo y ala baja inversion en exploracion 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 prome-
dio en nuestro pais en la tltima década, cada vez crece ms el porcentaje de importacién necesario; de hecho, en
2016 alcanzé 53.7% del consumo total (Secretarfa de Energia, 2017b). Un problema adicional que resulta de
la quema de este combustible es la contaminacidn, 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 pafs, con la finalidad de reducir la dependencia de los hidrocarburos de petréleo, y lograr la diversi-
ficacion 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 ademds potencien el
desarrollo de sectores tradicionalmente poco favorecidos (Gobierno de la Reptiblica, 2018).

Dentro de las alternativas para complementar la demanda de diésel £6sil, el biodiésel es uno de los mas prome-
tedores. La cadena de produccién de biodiésel puede incluir al campo mexicano, asi como a sectores cientificos
y tecnoldgicos que impulsarfan el desarrollo de la industria nacional (Martinez, 2018).

Las tecnologfas de produccién de biodiésel a partir de diferentes generaciones de cultivos oleaginosos
utilizados como materia prima han evolucionado desde hace varios anos, pues han pasado por la utilizacién
de sistemas cataliticos homogéneos hasta heterogéneos y enzimdticos, entre otros (Leung e /., 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 filtracion, y que ademds puede
reutilizarse dos o mas ciclos con tratamientos sencillos para evitar pérdida en su actividad (Leung ez 4/., 2010).

Debido a la relativamente fécil separacion del catalizador de productos y subproductos y a las condiciones de
reaccion similares a los sistemas homogéneos y la estabilidad del sistema de reaccién, la utilizacién de procesos
heterogéneos para la produccion 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 composicién, asi como con propiedades fisicoquimicas
variadas (Avhad y Marchetti, 2016). Un aspecto que no se ha estudiado con suficiente detalle es la modelacién
matematica de los sistemas de reaccién heterogéneos para producir biodiésel.

Uno delos principales problemas en la sintesis de biodiésel por la via heterogénea esté relacionada con las resis-
tencias a la transferencia de masa, lo cual a nivel interfase fluido-particula pueden reducirse utilizando un sistema
continuamente agitado. Por otro lado, reduciendo el tamafio de particula, es factible aprovechar mejor las parti-
culas cataliticas sélidas puesto que se incrementa el 4rea superficial externa por unidad de volumen de catalizador
para una concentracion catalitica especificada, asi como un incremento del factor de efectividad (Fogler, 2008).

Otros factores asociados a la obtencion de biodiésel o mezclas de metil ésteres son la temperatura, la concen-
tracién de catalizador, la relacién alcohol-aceite, los tiempos de residencia, asi como arreglos de los sistemas de
reaccion (Pérez, 2018).
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Utilizando los balances de materia, las propiedades cinético-quimicas, asi como propiedades de transporte y
termodindmicas, es posible investigar mas sobre el comportamiento de reactores quimicos para produccién de
biodiésel a diferentes escalas trabajando con catalizador en fase s6lida.

Con estos antecedentes, el objetivo del articulo es realizar la modelacién matemdtica 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 comtinmente 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 a las dificultades encontradas, se pueden formular recomendaciones para avanzar en una
direccién mds concreta para poner en marcha sistemas de reacciéon heterogéneos reduciendo la incertidumbre
asociada al escalamiento.

1. DESARROLLO DEL MODELO DEL REACTOR
1. 1. Balances de materia
Se realizaron las siguientes suposiciones:

4 ) Reactor en estado estacionario

b) Agitacion perfecta

¢ ) Suspension adecuada de las particulas cataliticas
d) Operacién isotérmica

¢ ) Reaccion en fase liquida y nula pérdida de alcohol por evaporacion
/') Sistema trifdsico formado por el metanol, aceite y catalizador

¢) Sin desactivacion del catalizador
b

) Sin gradientes de concentracién intraparticula debido a los tamafios de granulo

El balance de materia a nivel reactor parala trioleina, para un sistema continuo de tanque agitado, esta dado por:
Fro—Fr= (-rpV (1)

Donde:

Fr0 = es el flujo molar de trioleina a la entrada del reactor

Fr = 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 (Cyyy), glicerol (Cg), metanol (Careon) y metil oleato (Car0)
V' = volumen de la mezcla de reacciéon

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—ZJ (2)

Siendo v el flujo volumétrico, de la mezcla de reaccion a la entrada del reactor.
Introduciendo el concepto de espacio-tiempo, la expresién (2) se cambia a lo siguiente:

Cro— Cr=(-rpr (3)
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Para la dioleina y monooleina, los balances son respectivamente (4) y (5):
Cpo— Cp= (-rp)t (4)
Cymo— Cy=-rmt ()
La expresion del balance de materia para la trioleina que reacciona en la superficie del catalizador esta dada por:

L
v (Cy= C7)=K[gac (€~ Cp) peart (6)
El superindice L se refiere ala fase liquida y S a la superficie de la fase sélida. La utilizacién de la concentracion
en la fase sdlida 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 can-
tidad que reacciona en la superficie del catalizador, de donde se tiene:

K{g ac (C If’ - Cg ) Pcat = T'T Mioad (7)

En donde mjyq4 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

L
v (Cpo~ Cp)=Ksac(Ch=Cp) pearT (8)
Donde:
K?S ac (CIL) - Cg ) Pcat = D Mioad 9)
Y para la monooleina:
L L L
vo (Cyy o= Ciip ) = Kls ac (Clyyp = Ciy) peart (10)
Junto con:
K%“C(Cﬁ/[o_ Cg/[o)pcat: M Mioad (11)

Para el resto de los componentes, las expresiones son similares.
1. 2. Cinética de las reacciones
Diversos estudios se han realizado respecto ala cinética de reaccidn 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 ez al., 2006; Kapil ¢z al., 2011) para derivar las expresiones de rapidez correspondientes para
la obtencidn del biodiésel. En este trabajo se utiliz6 el mecanismo descrito a continuacion.

e86 | 4 cienciaergosum.uaemex.mx



CES

a) Adsorcion del metanol en la superficie del catalizador
kj
MeOH + M 2 CH3OH ~ M
1

b) Adsorcidn del triglicérido

¢) Reaccién de las especies adsorbidas para formar los productos adsorbidos
k3
MeOH-M+T-M 2 MO-M+D-M
k3

d) Desorcién del metil oleato
ks
MO - M 2 MO+ M
kg

¢) Desorcién de la dioleina
5
D-MZD+M
ks

/") Reaccién del diglicérido con otra molécula de metanol

ke
MeOH—-M+D-M 2 MO—-M+ Mo—- M
ke
¢)Desorcion de la monooleina y la molécula de metil oleato
k7
Mo—-M 2 Mo+ M
k7
ka
MO -M 2 MO+ M
k4
h) Reaccién de moléculas de monoglicérido con metanol adsorbido
ks
MeOH—- M+ Mo—-M 2 MO-M+G-M
kg
i )Desorcién del glicerol y metil oleato
ko
G-M2G+M
ko
ka
MO-M2 MO+ M
ka

De donde se obtienen las siguientes expresiones de rapidez:

r1 = k1[MeOH]|[M] - k1 [MeOH — M)

cienciaergosum.uaemex.mx
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ro= k3 [TIIM] - k2 [T - M]
r3= k% [T~ M][MeOH — M] - k35 [MO — M][D — M]
rq= ki [MO — M] — k3 [MO][M]
rs= ks [D— M]- k5 [D][M]
r6= k¢ [D— M|[MeOH — M] — k5 [MO — M][Mo — M)]
r7= k7 [Mo — M] — k7 [Mo][M]
rg = k§ [Mo — M][MeOH — M] — k5 [MO — M][G — M]

ro=ko[G— M]— ko [G][M]

(13)
(14)
(15)
(16)
(17)
(18)
(19)

(20)

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

[MO][D] J
Ky K> K3 K4 K5 [T]

Mo]  [G] | [MO]D]

K7~ Ko Ky K3K4Ks|[T]

ki [Mr] [[MeOH] -

rr=

1+ Ky [T]+ [1?5]+[

Ks [MO][MO]]

ki 7] (e - o LML

T [D] , [Mo] (Gl , Ks _[MO][Mo]

1+ K + +
2IMIH e+ T T Ky T KaKeKr (D

i (M [MeOH] ~ it LMOILC)

K1 K7 Kg K9 [Mo]

Mo =
[D] , [Mo] 1G] K7  [MO]G]

T AIMI o+ T+ Ky Y KK Ko [Mo]

(21)

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 al., 2011):

K3 =Kg=Kg

Las constantes de equilibrio de reaccién se asumen como la unidad (Kapil ez 4/, 2011). Agrupando kr= k[MT],

se obtienen a partir de las expresiones (21)-(23), las ecuaciones (24)-(26):

e86 | &
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MOI[D
- [[MeOH] _ [KS—%EH (24)
ry=
1+ Ky[T] + K1[D] + K [Mo] + K1[G] + %{0}]@
| [MO)[Mo]
) ky [[MeOH] -~ W} .
D:
1+ K1[T] + Ki[D] + K1[Mo] + K1[G] + E[M—[O.%MO]
1 [MOI[G
by (1teorn - - TEEA)
" K1 [MOIG] 26)

L+ Ki[T] + Ki[D] + Ki[Mo] + Ki[Gl+ 2 —pes

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 al., (2011) para los catalizadores Mg, A!.
Respecto alarapidez de reaccién de los productos finales y metanol, éstos se derivan de las siguientes expresiones:

rmo= rMo+ rD+ rT (27)
rg= rMo (28)
rMeOH= Mo + rD + rT (29)

1. 3. Estimacién 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 correlacién 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 um de
didmetro donde se emplearon liquidos como agua y glicerol. La expresién en cuestion es:

Sh=2+0.52 Re0.52 S¢1/3 (30)

Donde:
Sh = Numero de Sherwood (kd / D)
Re = Numero de Reynolds (d4/3 £1/3 / o)
Sc = Numero de Schmidt (¢ / D)

En las expresiones anteriores:
D = coeficiente de difusién
d = didmetro de particula
k = coeficiente de transferencia de masa

cienciaergosum.uaemex.mx e84 | 7



E-ISSN: 2395-8782 Ciencias Exactas y Aplicadas

& = potencia de suministro por unidad de masa del fluido
o = viscosidad cinematica

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

D upeorn 7.4 x 10_8\/ DPprreor PMyreon (31)
T B 0.6
aceite

En la expresion anterior, las variables son:

D = Coeficiente de difusién
Dpre0r = El pardmetro de asociacién para el metanol con un valor de 1.9
UreoH = Viscosidad del metanol a la temperatura de liquido saturado

U 4eeite = Volumen molar del triglicérido

Para determinar el volumen molar se utiliza la correlacién de Schroeder (Poling ez 4/., 2001):
v=7(Nc+ Ng+ No+ Ny+ Npp+ 2N71B) + 31.5Np, + 24.5Nc;+ 10.5Np+ 38.5N;+ 21Ng— 7 (32)

Donde:
Nj es el nimero de dtomos presentes en la molécula de carbono (C), hidrégeno (H), oxigeno (O), nitrégeno (N),
dobles y triples enlaces (DB, TB), ctc. 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 aromético.

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.

CUADRO 1

Densidad de las sustancias presentes en la mezcla de reaccién
Sustancia Modelo Fuente
Trioleina p7=0.9280 — 8.4 x 104 T Valeri y Meirelles, 1997
Dioleina pp=1042-042T Dossin et al., 2006
Monooleina pPMono = 1108 — 0.543 T ”
Metil oleato pmo = 1086.6 — 0.7236 T ”
Glicerol pG= 14527 — 6.535x 104 T Glicerine Producers’ Association, 1963
Metanol pMeor = 810.24 — 0.9561 T DDBST GmbH, 2017a

Fuente: elaboracién propia.

Con T expresado en Kelvin, las densidades también estdn expresadas en kg/ m3, excepto para el glicerol que
se reporta en g/ cm3.
La densidad de la mezcla se obtiene con la siguiente relacién (Riazi, 2005):

1 n
p—m=zz‘=1 (33)

Xwi
i

p

e86 | 8 cienciaergosum.uaemex.mx
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Donde p,y, es la densidad mésica de la mezcla y x,y; 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 ez a/., 2007; Ceriani ez a/., 2011; 2015):

> NiBik > NiB2k
In(u;) = Ny A1)+ + M; N+ ————— |+ 34
()=, Nk A1k Try, Ny M > Nidok T4y, NiCor 0 (34)
Donde:
0=<%g9+&
_ B
q=o* T+y
&1 =Jo+ Nefi
Atk Bik Cik A2k B2k Cok Pardmetros de regresion
fo. fi Pardmetros del modelo
M Peso molecular que multiplica el término de perturbacién
N¢ Numero total de 4tomos de carbono en las moléculas
N Numero de dtomos de carbono sustituyentes. Toma el valor de 1,2 y 3 para sus-
s tituyentes metil, etil y propil, respectivamente
Nk Es el nimero de grupos k en la molécula i
T Temperatura
o, B,y Pardmetros del modelo
g Describe las diferencias entre la viscosidad de los isémeros 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.

CUADRO 2
Correlaciones para estimar las viscosidades dindmicas del metanol y glicerol

Sustancia Modelo Fuente
2337.24
Metanol In =-6.7562 + ———— DDBST GmbH, 2017b
crano (“MeOH) T+ 84.0853 m
. 8 6291.03
. ln UMeOH _ 3 0942 X 10 _ _ 0327 T .
Glicerol [25.8709 S T Trejo et al., 2011

Fuente: elaboracién 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(Umezcla) = Z xiln(u;) (35)

cienciaergosum.uaemex.mx e84 | 9
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Para realizar las simulaciones se utilizaron los siguientes datos como caso base (CB): temperatura de 60 °C,
alimentacién s6lo 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/ m3 y Mg g,Al Asimismo, se tom la
densidad de las particulas cataliticas de 3 580 kg/m3. El detalle de cada variacién posterior para otras simulaciones
se muestra en el cuadro 3.

Por ejemplo, respecto a la variacién de la concentracién del catalizador, se mantuvieron las condiciones del
caso base, excepto la cantidad de catalizador por volumen de mezcla de reaccién en 50y 150 kg/ m3 (A.II1, B.III)

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

T=950 T'=900
I. Flujos masicos (kg/h) D=25 D=50
Mono = 25 Mono = 50

III. Concentracion de catalizador (kg/m3)

V. Tiempo (h) 6

Fuente: elaboracién propia.

1. 4. Resolucion del modelo

Elmodelo del reactor consiste en un conjunto de ecuaciones algebraicas no lineales cuyos pardmetros son funcién
de las condiciones de operacion.

Se utilizé el soffware Matlab, en el cual se codificaron los balances de materia, asi como las expresiones mate-
mdticas 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
gréficas respectivas.

Puesto que hubo necesidad de presentar los resultados no s6lo para un espacio-tiempo especifico sino para un
intervalo, se realizaron los calculos en funcién de 7.

2. RESULTADOS Y DISCUSION

Enlagrafica I 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 25y 50 kg/h, respectivamente, la concentraciéon 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.Iy B.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 més puro posible o virgen para alcanzar la mayor produccién
posible del producto de interés.
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GRAFICA 1

Variacién de la concentracién de reactivos y productos de transesterificacion 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

Al variar el tamano de particula catalitica (A.Il y 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 granulo de mayor
tamano con la finalidad de retener con mayor facilidad el catalizador para su recuperacion sin detrimento
apreciable en el desempeno del reactor.

Cambiando la concentracién de catalizador de 50-150 kg/m3, si se observé un efecto apreciable en la
produccién del metil oleato con respecto al CB, puesto que para mayores concentraciones de catalizador la
concentracion del producto principal tiende a incrementarse, siendo mayores estas diferencias a medida que se
incrementa el espacio-tiempo, esto es, para reactores con volumen mayor. Los resultados descritos se muestran
en la gréfica 2.

En la gréfica 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 estédn caracterizados por los pardmetros de coeficiente
de adsorcién del metanol y constante de equilibrio de adsorcién.

Utilizando el catalizador Mg, g;Al, hay un detrimento en la produccién del metil oleato comparado con
el Mg, 3gAl de referencia, donde es mayor la diferencia para volimenes de reactor pequefios (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 desempeno 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 concentracion de productos
incrementando el rendimiento y, por lo mismo, reduciendo la severidad de los equipos de separacién poste-
riores al reactor.

Un aspecto que no se aborda aqui'y que resultaria de interés es la desactivacion del catalizador, fendmeno que
serfa conveniente conocer de manera funcional para investigar su impacto en la reutilizacién del catalizadory
en estudios de optimizacidn reaccidn-separacidn, entre otros.
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GRAFICA 2
Evolucién de la concentraciéon del metil oleato a la salida del reactor como una funcién del

espacio-tiempo y de la concentracion del catalizador

Fuente: elaboracién propia.

Nota: (---) 150 kg/m3, (—) 100 kg/m3, (--) 50 kg/m3
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GRAFICA 3

Diferencia porcentual en concentracidn del metil oleato a la salida del reactor del caso base
con respecto a los casos A.IV (=) y B.IV ().

Fuente: elaboracién propia.

Como consecuencia del incremento del espacio tiempo, es claro que hay mayor produccién de metil oleato,
asi como mayor consumo de reactivos. Duplicando el espacio tiempo y cuadruplicindolo (6y 12h AVyBYV),
se observé que la variacién porcentual de concentracién del metil oleato a la salida del reactor fue de aproxima-
damente 15y 25% superior, y no reflejé proporcionalidad directa. Esto es consistente con la teoria de ingenieria
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de reactores quimicos, ya que a medida que se agotan reactivos, la tasa de rapidez de reaccién disminuye y, 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 reac-
tor relativamente grande es dificil de controlar, por lo cual es preferible utilizar dos 0 mas unidades de reacciéon
con diferentes tamanos para el mismo propdsito. En trabajos anteriores (Elizalde ez al., 2013; Pérez, 2018) se
ha analizado la disposicion de reactores en serie para optimizar la produccién de un compuesto especifico. De
manera similar, se presenta en este estudio la optimizacion 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 grafica 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 variacién entre el caso dptimo y el caso de utilizar dos
reactores iguales, de forma prictica se pueden utilizar ambos tanques con el mismo espacio tiempo.

15.00 1

10.00

5.00

% incremento concentracion del MO

0.00 T T
0 1 2 3

Espacio-tiempo del reactor 1 (%)

GRAFICA 4
Variacion de la concentracion del metil oleato a la salida del sistema como funcién del espacio tiem-

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

Dos variables de operacién no analizadas y que sin duda tienen influencia en la produccién del metil oleato
son la temperatura y la concentracién de metanol. En el caso de la primera variable es necesario contar con la
energia de activacién para cada catalizador utilizado, por lo que se requiere de mas 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 separacién se vuelve cada
vez més 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 transesterificacion,
que reduciria los costos de produccién.
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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 transesterificacion de aceites para producir biocombustibles como son tipo
de catalizador y su desempeno a diferentes condiciones de reaccidn, el tamafio y concentracién del catalizador,
los tamanos relativos de los reactores, asi como el empleo de arreglos de reactores para optimizar la produccién
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 experi-
mentales, 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 aplicacion a escalas mds grandes.

Es necesario realizar validaciones experimentales de los sistemas heterogéneos para identificar problematicas
adicionales como la lixiviacién del catalizador, los limites de suspension de las particulas dependiendo de la con-
centracion, 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 anlisis 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 concen-
tracién 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.
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