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Resumen / Abstract

RESUMEN

El negativo impacto ocasionado en el medio ambiente por el uso de combustibles fésiles
ha motivado la necesidad de buscar otros tipos de energias sostenibles. El biodiesel
puede representar una de las alternativas mas interesantes para Canarias debido a su
elevada dependencia del petroleo exterior y al excesivo peso que tiene el sector

transporte en el consumo de energia final.

En el presente trabajo se propone el disefio preliminar de una planta de produccién de
biodiesel en Canarias, a partir de aceites vegetales usados recogidos en la comunidad
auténoma. De este modo, se dispondria de un combustible renovable en las islas, a la
vez que valorizaria un residuo, permitiendo cerrar el ciclo del producto en base al

concepto de economia circular.

La obtencioén del biodiesel se llevard a cabo mediante una transesterificacion bésica, la
alternativa mas probada y usada comercialmente, y se empleard metanol como alcohol
e hidroxido sddico como catalizador. Como pretratamiento previo, se realizara una
esterificacion acida para evitar posibles problemas derivados de la utilizacién de aceites
usados como materia prima, debido al elevado contenido en acidos grasos libres que

estos suelen presentar.

ABSTRACT

Negative fossil fuels impact on the environment has motivated the need to adopt other
types of sustainable energies. Biodiesel can represent one of the most interesting
alternatives for the Canary Islands due to its high dependence on foreign oil and the

excessive weight that the transport sector has on the final energy consumption.

In the present work, the preliminary design of a biodiesel production plant in the Canary
Islands from the waste cooking oils collected in the autonomous community is proposed.
In this way, a renewable own fuel would be available, and a residue would be recovered,

allowing to close the cycle of the product based on the concept of circular economy.

Biodiesel production will be performed by basic transesterification, the most proven and
commercially used alternative, using methanol as alcohol and sodium hydroxide as a
catalyst. As a pre-treatment, an acid esterification will be conducted to avoid potential
problems caused when fried oil is used as feedstock due to its high free fatty acids

content.
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1. CONTEXTUALIZACION DEL ESCENARIO ENERGETICO

1.1. Situacion energética mundial

El continuo incremento de la energia consumida, el agotamiento de las reservas
energéticas y la dependencia con respecto al uso de combustibles fésiles ha generado
dos tipos de preocupaciones: por un lado, los impactos ambientales asociados y, en
especial, sus efectos en el cambio climatico; por otro, la limitacion de reservas y su futuro
agotamiento. Las dos preocupaciones han dominado en diferentes momentos
historicos.

Hoy en dia, el uso de la energia forma parte de nuestro estilo de vida y cuanto mas
desarrollada estd una sociedad, mas energia consume. El consumo de energia no ha
dejado de aumentar en las ultimas décadas, llegando a 13.511,2 Mtep de energia
primaria total en 2017 (Tabla 27 en el Anexo), lo que supuso un incremento del 2,2%
con respecto al afio anterior y el mayor incremento desde 2013 (Figura 1). El crecimiento
fue inferior al promedio en Asia Pacifico, Oriente Medio, Sudamérica y Centroamérica,

pero por encima del promedio en otras regiones.

B Cod

B Reriorvealad
B Hyticakec ity
B Nuclear eniigy
B Mabursl o
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a 4] L] ] k. LD n W = & w m ] o & ) " 18 n Lk LH L L] LL 9

Figura 1- Evolucién del consumo mundial de energia primaria entre 1992 y 2017 por tipo de
combustible. Fuente: [1]

Como puede apreciarse tanto en la Figura 1 como en la Figura 2, la mayor parte de esta

energia (85,2%) fue suministrada por combustibles fésiles en 2017 (ver Tabla 28 en el
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Anexo). El petréleo sigue siendo el combustible dominante en el mundo y, aunque su
participacion en el consumo mundial de energia disminuy6 ligeramente después de dos
afios de crecimiento, su aportacion representa mas de un tercio de la energia consumida
(34,2%). La participacion del carbdén cay6 a 27,6%, el nivel mas bajo desde 2004, pero
todavia representa un 27,6% del total, siendo la segunda fuente de energia mas
consumida. El gas natural representé un récord del 23,4% del consumo mundial de
energia primaria, seguida de la hidroeléctrica con un 6,8%, la nuclear con un 4,4%y la

energia renovable, que alcanz6 un nuevo maximo del 3,6%.

il B Hydroalectricity 50
W Coa Muclea '
W Matural gas W Renewables

40

Figura 2- Contribucion de cada tipo de combustible al consumo global de energia primaria.
Fuente: [1]

El incremento en la demanda de energia ha ido en paralelo al incremento en las
emisiones de gases de efecto invernadero (GEIs) que, de acuerdo con la Convencién
Marco de las Naciones Unidas sobre Cambio Climatico del afio 1992, son seis: diéxido
de carbono (CO;), metano (CHa,), 6xido nitroso (N20), los fluorocarbonos (HFC y PFC)
y el hexafluoruro de azufre (SFs). Debido a su diferente “poder de calentamiento

equivalente”, las cifras de emisiones se expresan en términos de CO.-equivalente (CO,-

eq).

En la Figura 3 se muestra la evolucion de la cantidad total de emisiones de CO; a nivel

mundial, calculadas por la IEA a partir de la quema de combustibles fésiles, en las que
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puede observarse dicho incremento. En el afio 2016 se alcanz6 un pico de 32.316,22

Mt de CO.--€eq.

40000

Mt CO2

1590 1995

2000

2010

2015

Figura 3- Evolucién de las emisiones globales de CO2 desde 1990 a 2016. Fuente: [2]

Los dos sectores mas relevantes a los que se destina el consumo de energia final son

el transporte y la industria, representando un 31,6% y un 31,7%, respectivamente en el

afio 2016. Casi un tercio del consumo final, frente al tercio restante (36,7%)

correspondiente a la suma del resto de actividades, tal y como se muestra en la Figura

4.

Transport

3L,6%

Crher

36,7%

Iﬁl:lu!.:r:(

31,7%

Figura 4- Distribucion del consumo de energia global por sectores en el afio 2016. Fuente: [2]
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1.2. Situacion energética de la Unién Europea y Espafia

El consumo de energia primaria total de Europa en 2017 alcanzé los 1.969,5 Mtpe,
generandose un 37,1% a partir de petréleo (731,2 Mtep); un 23,2% a partir de gas
natural (457,2 Mtep); un 15,0% a partir de carbdn (296,4 Mtep); un 14,8% por renovables
(292,2 Mtep) y un 9,8% por energia nuclear (192,5 Mtep). Espafia, con un consumo de
138,8 Mtep en 2017, fue el sexto pais de Europa en consumo de energia primaria en
ese afio, sélo por detras de Alemania (335,1 Mtep), Francia (237,9 Mtep), Reino Unido
(191,3 Mtep), Turquia (157,7 Mtep) e Italia (156,0 Mtep).

Nuestro consumo de energia primaria alcanzé un pico de 147,6 Mtep en 2007 (Figura
5), a partir del cual, bien como consecuencia de la crisis econémica o de una mayor
concienciaciéon medioambiental, fue disminuyendo paulatinamente hasta llegar a las

118,4 Mtep en 2014, aunque en los ultimos afios se ha incrementado ligeramente.

El consumo energético en Espafia, al igual que sucede en el resto del mundo, sigue
sustentdndose mayoritariamente en las fuentes de energia de origen fosil (76,1% en
2017), fundamentalmente petréleo y gas natural, aunque su mix energético es
ligeramente diferente. EI consumo total de petrdleo en ese afio ascendié a 64,8 Mtep
(46,7% del total), mientras que la demanda primaria de gas natural fue de 27,5 Mtep,
siendo su contribucién al consumo de energia primaria un 19,8%. La aportacion de las
energias renovables aumenta progresivamente, alcanzandose las 19,9 Mtep, lo que
supone un 14,3% del total. El consumo total de carb6n fue de 13,4 Mtep (9,6%) vy la

produccién de energia eléctrica de origen nuclear se situ6 en 9,4%, con 13,1 Mtep.

160.000 Biomasa, biocarb.y

: Edlica, solar
residuos renovables ’ /

/ geotérmica

140.000

Nuclear

Hidraulica

120.000

100,000 Gasnatural

Bo.000

Ktep

60.000 Petrdleo

40.000

20,000 m
Carbon

0
1990 1991 1992 1993 1994 1995 1996 1997 1998 1999 2000 2001 2002 2003 2004 2005 2006 2007 2008 2009 2010 2011 2012 2013 2014 2015 2016

Figura 5- Evolucion del consumo de energia primaria en Espafia por tipo de combustible
entre 1990 y 2016. Fuente: [3]
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La generacion de emisiones de CO; en Espafia alcanzé su pico en 2007 con 337,86 Mt
de CO;-eq correspondiendo con la maxima demanda de energia demanda (Figura 6). A
partir de ese momento la tendencia general ha sido descendente, favorecida por la
concienciacion y las politicas aplicadas, generandose 238,64 Mt de CO2-eq en el afio

2016, cantidad todavia elevada si se quiere frenar el cambio climético.

Mt CO2

1950 1995 2000 2005 2010 2015

Figura 6- Evolucién de las emisiones de CO2 en Espafia desde 1990 a 2016. Fuente: [2]

Como se muestra en la Figura 7, Espafia también tiene al transporte y la industria como
sectores més relevantes a los que se destina el consumo de energia final, aunque
haciendo una comparativa con la reparticion a nivel mundial, el transporte tiene un
mayor peso (39,6% en 2016) en comparacion con la distribucién global, mientras que el
de la industria es significativamente menor (23,5%) que para el caso global.

Transport
39,6%

Other
36,9%

Figura 7- Distribucién del consumo de energia en Espafia por sectores en el afio 2016.
Fuente: [2]
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1.3. Situacion energética de Canarias

La demanda de energia primaria en el Archipiélago Canario ascendié a 4,9 Mtep en
2017 (Tabla 1), aumentando un 3,63% respecto al afio anterior y un 69,3% respecto a
su valor en 1985 (2,9 Mtep) [4]. En términos de energia final (excluyendo usos no
energéticos), se ha producido un aumento en el afio 2017 respecto al afio anterior de
un 3,72%, cifraindose en un total de 3,6 Mtep.

Tabla 1-Evolucién de algunas de las principales magnitudes energéticas en Canarias. Fuente:

(5]

Produccion | Importaciones- Variacién Energia Energia Energia
Interior exportaciones Stocks Primaria Final Final ™

20 ETAE 7235024 -2538437 118114 4.B73.515 - 3.410.486
2012 o785 6.582.39 2416715 204654 4831716 - 3349622
2013 63959 7070635 -2354.018 GOEED  4.831.059 - 3341420
2014 66307 6395707 18977770 Tl 4.562.073 - 3.366.485
2015 67372 T.080.974 2372032 -267.082  4.509.232 31354837 3303792
2016 BE189 7015082 -2452.172 9787 AT28.936 31551.557  3.504.302
2017 70491 1321567 -2.506.864 15485 4.900.683 3720306 3.634.526

Canarias posee un nivel de autosuficiencia energética muy bajo. La produccién interior
representa una fraccibn muy pequefia de la energia primaria, siendo dicha cifra la
aportacién conjunta de todas las energias renovables en el Archipiélago (edlica,
fotovoltaica, solar térmica, hidroedlica, minihidraulica y biogas de vertedero). En funcién
de las condiciones meteoroldgicas, su participacion total esta practicamente estabilizada
desde hace afios y su aportacion al conjunto de la energia primaria se sitla en torno al
1,4% en el afio 2017. Ademas, es de destacar la complejidad y vulnerabilidad del
sistema eléctrico regional, constituido en realidad por siete subsistemas independientes
(seis, si se contempla como un unico sistema el de las islas de Fuerteventura y

Lanzarote, unidas por un cable submarino)

Practicamente todas las necesidades energéticas en las islas (transporte, energia
eléctrica, calor, etc.) se cubren con productos derivados del petréleo (fueloil, gasall,
gasolina, queroseno y GLPs principalmente), tal y como se muestra en la Figura 8,
alcanzando el 80,02% del total de la demanda final en 2017. El resto se divide entre
electricidad (19,75%) y solar térmica (0,23%).
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19, 55%

Salar
_ 023

Productos
petrodifercs
B00r%

Figura 8- Distribucién porcentual de la demanda de energia final en Canarias por tipo de
energia en el afio 2017. Fuente: [5]

Las emisiones estimadas de GEIs en Canarias en el afio 2016 fueron de 12.976,7 Gg
COz-eq (jError! No se encuentra el origen de la referencia.), incrementandose un

3,4% con respecto al afio anterior y un 45,2% respecto al afio 1990. Este crecimiento

fue superior al del conjunto del territorio espafiol y alejado del incremento concedido a

Espafa en el marco del Protocolo de Kioto.

18,000

16,000

14.000

12,000

eq

10.000 -

Gg CO2

2000
6000
400
2.000

i
1390 1931 1992 1933 1994 1995 1996 1997 1998 1999 2000 2001 2002 2003 2004 2005 2006 2007 2008 2008 2010 2011 2012 2013 2014 2015 2014

W1 Procecaca de la energia W2 Procesas |ndustriales y use de praductes 1 Aghcultura W5 Tratamienta y eliminacidn de residues

Figura 9- Evolucidn de las emisiones de GEls en Canarias por categorias. Fuente: [5]
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Entre las emisiones destaca el elevado porcentaje correspondiente al procesado de
energia (85,5%) con 11.097,3 Gg. Dentro de este porcentaje estan comprendidas las

emisiones debidas al transporte, que ascienden a 4.724,3 Gg.

Las emisiones per capita en Canarias en ese afio fueron de 6,17 t de CO,-eq / hab. Con
relacién al peso relativo y la evolucion de los diferentes GEls sobre el total de las
emisiones en Canarias se resalta el predominio que tiene el CO; sobre los demas, con
una contribucion en el afio 2016 del 85,3% del total del afio (11.065,4 Gg CO2-eq) [5].

En cuanto a los consumos de energia final por sectores en Canarias (Figura 10), destaca
el elevado porcentaje que representa el transporte, un 75,1% de la demanda de energia
final en el aflo 2017 en sus tres modalidades, transporte terrestre, aéreo y maritimo, con
especial relevancia del transporte terrestre y aéreo, al absorber el 67,11% del consumo

de energia final.

Agricultura, ganaderia y
pesca
1,13% No especificados
Industria 0,35%
2,59%

Transporte maritimo
interior
7.95%
Transporte terrestre
33,62%

Servicios

1221%

Residencial
8.66%

Transporte aéreo
33.49%

Figura 10- Distribucién porcentual de la demanda de energia final en Canarias por sectores
en el afio 2017. Fuente: [5]

1.4. Biodiesel como alternativa para el transporte

La incesante demanda de energia, la dependencia energética del exterior, el incremento
de las emisiones de diéxido de carbono y el elevado porcentaje de energia final
destinada al transporte, son algunas de las razones para que la gran mayoria de los
paises estén adoptando medidas para impulsar el desarrollo de las energias alternativas

en el transporte, tanto terrestre, como maritimo, aéreo o ferroviario.

Con este fin, Espafia aprob6 el 9 de diciembre de 2016 el Real Decreto 639/2016, con

nuevas medidas promoviendo la implantacion de una infraestructura para los
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combustibles alternativos y un Marco de Accidén Nacional de Energias Alternativas en el
Transporte, con el objetivo de que en 2020 se alcance un 10% de energias renovables
en el transporte. Las medidas aprobadas se enmarcan en la transposicion de la Directiva
2014/94/UE del Parlamento Europeo y del Consejo, de 22 de octubre de 2014.

El elevado porcentaje de energia consumido por el transporte en Canarias hace
necesario y urgente la adopcién de un nuevo modelo energético en el transporte, en el
gque tengan cabida varios tipos de combustibles alternativos al petréleo. El biodiesel
podria ayudar. Dentro de estos combustibles alternativos se encuentra el biodiesel,

cuyas caracteristicas se definiran en el Apartado 2.1.

1.5. Residuo de aceite vegetal usado

Ademas de un elevado uso de la energia fésil en el transporte, asi como las emisiones
asociadas al mismo, Canarias se enfrenta al problema de su elevada dependencia
energética. La adopcién del biodiesel en el transporte puede ayudar en el primer caso,
pero las islas, con una elevada densidad de poblacién, no disponen de la extension
agricola suficiente para el cultivo de la materia prima a partir de la cual obtener los
aceites vegetales para la fabricacién del biodiesel. La importacién de estos aceites para
fabricar el biodiesel en Canarias careceria de sentido, ya que continuaria siendo

dependiente del exterior.

En este sentido, se plantea la posibilidad de emplear como materia prima los residuos
de aceites de fritura generados en las propias islas. Estos residuos, que actualmente
presentan un problema porque no se esta efectuando una buena recogida y que, incluso
aungue hubiese una buena recogida, existiria un problema con su gestion y eliminacion,

podrian servir como materia prima a coste cero para fabricar biodiesel en Canarias.

Asi, la valorizacion energética de los residuos de aceites de fritura se presenta como
una oportunidad que da solucién a dos problemas, la dependencia energética con el
exterior y los problemas medioambientales que genera una inadecuada gestion de
dichos residuos. Ademas, permitiria cerrar el ciclo de la economia circular, una
estrategia que tiene por objetivo reducir tanto la entrada de los materiales como la
produccién de desechos virgenes, cerrando los bucles o flujos econémicos y ecoldgicos

de los recursos.

Los biocarburantes derivados de materias primas agricolas tienen unas reducciones
tipicas de gases efecto invernadero entre un 40y 70% con respecto a los combustibles
convencionales (gaséleo/gasolina), mientras que los biocarburantes procedentes de

aceites usados, grasas animales o residuos organicos de consiguen reducciones de al
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menos un 80% [6] . De este modo, la utilizacion de aceites vegetales usados contribuiria

también a la reduccion de las emisiones de gases de efecto invernadero.
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2. DESCRIPCION DEL BIODIESEL

2.1. Definicion y especificaciones del biodiesel

El biodiésel es un combustible liquido que se obtiene mediante procesos quimicos a

partir de lipidos naturales, como aceites vegetales y grasas animales, y un alcohol.

El biodiesel puro es biodegradable, no toxico y esencialmente libre de azufre y
compuestos aromaticos. Sus propiedades son practicamente las mismas que las del
gasbleo de automocion en cuanto a densidad, numero de cetano, eficiencia y
rendimiento de los motores diésel, aunque el biodiesel presenta un punto de inflamacion
superior. Por todo ello, el biodiésel puede usarse en motores diésel mezclado con el
gasoleo en diferentes proporciones (B5 — B10 — B30 — B50, etc.) e incluso sustituirlo
totalmente (B-100) si los motores se adaptan convenientemente.

La ASTM lo describe como ésteres monoalquilicos de &cidos grasos de cadena larga
derivados de lipidos renovables tales como aceites vegetales o grasas de animales, y
que se emplean en motores de igniciébn de compresién. Sin embargo, los ésteres mas
utilizados son los de metanol (ésteres metilicos de los acidos grasos, FAME) y etanol,
obtenidos a partir de la transesterificacion de cualquier tipo de aceites vegetales o
grasas animales o de la esterificacion de los acidos grasos, debido a su bajo coste y sus

ventajas quimicas y fisicas.

Los estandares que describen los requerimientos para FAME se recogen en la norma
ASTM D 6751 en Estados Unidos y en la EN 14214 en Europa (Tabla 2), con una
excepcién del indice de yodo para Espafia, cuyo valor maximo queda establecido en

140 en vez de 120 como propone la norma EN 14214.

En Espafia el biodiésel aparece regulado en el Real Decreto 61/2006, de 31 de enero,
por el que se determinan las especificaciones de gasolinas, gasoleos, fueléleos y gases
licuados del petrdleo y se regula el uso de determinados biocarburantes. Para las
mezclas de biocarburantes con derivados del petréleo que superen un 5% de ésteres
metilicos de los acidos grasos o de bioetanol es obligatoria una etiqueta especifica en

los puntos de venta.
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Tabla 2- Propiedades del biodiesel segun la norma EN 14214. Fuente: [7]

Limmites

Propiedied Ulnided Mimima Mdximo Método de ensayo
Contenido en ester? % {m,'m) 0§ 50 EN 15103
Densidad a 15°C* kg/m® 260 o00 EN I50 3675

EN T80 12185
Viscosidad a 079 mmZ/g 3,50 5,00 EN IS0 3104
Punto de inflamacian L 120 - prEM IS0 2679 °
Contemido de azufre ma, kg - 10,0 prEN IS0 20846

prEM ISD 20334
Residuo de carbon % {m,/mi - 0,30 EN T80 10370
{en 107 de residuo destilzdo)’
Indice de cetano? 51,0 EN IS0 5165
Contemido de cemizas sulfatadas % {m,m) - 0,02 I50 3987
Contemido en agua ma/kq - i i) EN 150 12937
Contaminacion total * ma, kg - 24 EN 12662
Corrosion de la tira de cobre Clazificacion Clase 1 EN IS0 2160
{3h a &0°C)
Estabilidad a la coadacion 110°C Horas &0 - EN 15112
Indice de dcido mg KOH/g 0,50 EN 14104
Indice de yodo q de yodo, 100g 120 EN 14111
Ester de metilo de acido Linoléico % {m/m) 12,0 EN 14103
Esteres de metilo poli-insaturados ! % {m/m) 1
{= = a & dobles enlaces)
Contenido de metanol % {m,'m) 0,20 EN 15110
Contemdo en monogliceidos % {m,/mi 0,80 EN 14105
Contemido en dighicéndos % {m,/mi 0,20 EN 14105
Contenido en triglicéridos ! % {m,'m) 0,20 EN 15105
Glicerol Libre ! % {m/m) 0,02 EN 14105

EN 15106
Glicerol total % {m,/mi 0,25 EN 14105
Metales del grupo I (Na+K) * ma, kg 5,0 EN 14108

EN 14100
Metales del grupo I1 ((a=Mg)! mag,/ kg 5.0 prEM 14532
Contemido de fosforo ma, kg 10,0 EN 15107

2.2. Ventajas del biodiesel

Algunas de las ventajas del uso de biodiesel como sustituto del gasdleo o una mezcla
de ambos son:

26



Introduccién

- Es un combustible renovable, obtenido a partir de aceites vegetales y grasas
animales.

- Tiene baja toxicidad en comparacion con el diésel.

- Es un combustible biodegradable, que se disuelve facilmente en la naturaleza
sin contaminar el medioambiente en caso de derrame accidental.

- Bajas emisiones de contaminantes a la atmésfera: mondxido de carbono,
material particulado, hidrocarburos arométicos o aldehidos.

- Menor riesgo para la salud debido a las reducidas emisiones de sustancias
cancerigenas.

- El biodiésel y los biocombustibles son neutros en sus emisiones de carbono, ya
que el carbono producido en sus combustiones se compensa con el carbono
absorbido por los cultivos que los producen.

- No produce emisiones de dioxido de azufre (SOy).

- Su mayor punto de ignicion disminuye el peligro de explosion durante el
almacenamiento.

- Posee un mayor punto de inflamacién (minimo 100°C).

- Puede mezclarse con diésel casi en cualquier proporcién, por lo que su
utilizacion es facil de implementar. Ambos combustibles pueden mezclarse
durante el repostaje del vehiculo.

- No son necesarias modificaciones de la infraestructura de distribucion
(estaciones de servicio, transporte, etc.)

- Posee unas excelentes propiedades como lubricante, ya que su viscosidad
cinematica es mayor que la del gaséleo. Esto permite reducir los aditivos

utilizados.

- Es el Unico combustible alternativo que puede usarse en motores diésel
convencionales, sin modificaciones.

- Es posible usar aceites de cocina usados como materia prima para su

fabricacion.

- Su fabricacién necesita poca energia, la cual se emplea esencialmente en los

procesos de extraccion, laboreo de las zonas agricolas y creacion de vapor.

2.3. Desventajas del biodiesel

El biodiesel, a pesar de las mejoras que conlleva su uso en motores de combustion

interna, presenta algunas desventajas que no se pueden despreciar:
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- Elconsumo de combustible es ligeramente mayor debido a que el biodiesel tiene
un menor poder calorifico.

- El coste de produccion es més elevado. Las economias de escala no tienen
efecto en un producto con una demanda escasa, aunque suele estar incentivado.

- Las emisiones de 6xido nitroso (NOy) son ligeramente superiores a las del diésel,
aumentando hasta en un 10% cuando se emplea biodiesel puro. Este compuesto
participa en la creacién del smog fotoquimico, pero se puede eliminar de manera
eficiente con el uso de un catalizador. El biodiésel de baja calidad (con un bajo
namero de cetano) puede incrementar las emisiones de NOy, pero si el nUmero
de cetano es mayor que 68, las emisiones de NOy serian iguales 0 menores que
las provenientes del diésel fosil.)

- El punto de congelacion es mas alto, lo que puede ser un inconveniente en
climas frios.

- Menor estabilidad a la oxidacion por lo que no es recomendable su
almacenamiento a largo plazo (mas de 6 meses) y el transporte a las estaciones
de servicio debe seguir un protocolo en el que se debe controlar la temperatura
para evitar un deterioro de su calidad.

- Puede degradar las juntas y mangueras de plastico y caucho natural cuando se
usa en estado puro. En este caso se recomienda la sustitucion por componentes
de teflon.

- Disuelve los depésitos de sedimentos y otros contaminantes del gasoleo en los
tanques de almacenamiento y las lineas de combustible, que posteriormente son
expulsados por el combustible al motor, donde pueden causar problemas en las
valvulas y en los sistemas de inyeccion. Como consecuencia, se recomienda la

limpieza de los tanques antes del llenado con biodiésel.

A pesar de todo, debe sefalarse que estas desventajas se disminuyen

significativamente cuando se usa el biodiesel en mezclas con gaséleo.
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3. MATERIAS PRIMAS PARA LA PRODUCCION DE BIODIESEL

Uno de los factores méas importantes a la hora de producir biodiésel es la eleccién de la
materia prima, que debe tener como principal requisito un alto contenido de triglicéridos.
Su eleccién determina el proceso de produccion a seguir y un elevado porcentaje del
coste total del proceso. Entre las propiedades mas importantes de las materias primas
usadas esta la distribucion de acidos grasos, la acidez, la humedad, el contenido de

materia no saponificable, la presencia de impurezas, la viscosidad y el poder calorifico
[8].

Las principales materias primas para la elaboraciéon de biodiesel pueden clasificarse en
aceites vegetales convencionales, aceites vegetales alternativos, aceites de semillas
modificadas genéticamente, aceites de freir usados, grasas animales y aceites de
microalgas [7].

3.1. Aceites vegetales convencionales

Los aceites vegetales estan compuestos principalmente por triglicéridos, tres moléculas
de acidos grasos unidas a una molécula de la glicerina. El largo de la cadena de los
acidos grasos y su organizacién en la estructura de la glicerina varia ampliamente,
aungue la mayoria de los aceites tienen entre 16 y 18 atomos de carbono. Los acidos
grasos que forman los triglicéridos (saturados o insaturados) varian de un aceite a otro,

tal y como se muestra en la Tabla 3.

Aunque el biodiesel puede obtenerse a partir de la mayoria de aceites vegetales, la
calidad del producto variara en funcién del tipo de materia prima empleada. Asi, cuanto
menor sea el contenido en acidos grasos saturados (sin dobles enlaces) del aceite
vegetal y mayor sea su contenido de acidos grasos monoinsaturados (un solo enlace
doble), mejor sera el biodiesel obtenido. Esto es debido a que un alto contenido en
acidos grasos insaturados produce un biodiesel con mayor punto de gel (estado en el
que un liquido empieza a exhibir propiedades elasticas e incrementa su viscosidad). Por
otro lado, los acidos grasos con mas de un doble enlaces (poliinsaturados) son algo
inestables y pueden romperse o ser quimicamente alterados en presencia de calor y

agua.
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Tabla 3- Composicién de acidos grasos de los principales. Fuente: [9]

Saturados Insaturados Poliinsaturados
Aceite de canola 7% 62% 31%
Aceite de girasol 10% 20% 66%
Aceite de maiz 13% 24% 59%
Aceite de oliva 14% 73% 11%
Aceite de soja 16% 23% 58%
Aceite de palma 49% 37% 9%
Aceite de cartamo 7% 14% 79%
Aceite de camelina 10% 33% 54%
Aceite de cacahuete 17% 46% 32%
Aceite de algodoén 26% 18% 52%
Aceite de palmiste 81% 11% 2%
Aceite de coco 90% 6% 2%

Las materias primas utilizadas convencionalmente en la produccién de biodiésel han
sido los aceites de semillas oleaginosas como el girasol y la colza (principalmente en
Europa, en paises como Austria, Alemania, Francia y Espafia), la soja (Estados Unidos,
Brasil y Argentina) y el coco (Filipinas); y los aceites de frutos oleaginosos como la palma
(en paises tropicales como Malasia, Indonesia, Colombia, Costa Rica y Ecuador).

Estos aceites constituyen también las principales grasas comestibles (Tabla 4). El resto
se reparte entre muchas otras grasas, de las que las mas importantes son los aceites

de oliva, nuez de palmay coco.

Tabla 4- Distribucion aproximada de la produccién total mundial de las principales grasas
comestibles. Fuente: [10]

Soja | Palma | Colza | Girasol | Cacahuete | Algodén
30% | 23% | 15% 11% 6% 5%

El aceite de soja y sus derivados son la principal grasa a nivel mundial, siendo su
principal productor Estados Unidos, seguido de Brasil y Argentina con un 20% y un 11%
del total, respectivamente. El acido graso predominante es el acido linoleico, que es un

acido graso poliinsaturado, lo que hace al aceite de soja muy facilmente oxidable.

Entre los aceites convencionales, el de palma es el que posee el mayor contenido de
acidos grasos saturados (alrededor del 50%), siendo el mayoritario el &cido palmitico.
Esto junto a su alto contenido de estabilizantes naturales, hace que el aceite de palma

posea mayor estabilidad quimica que el resto de los aceites convencionales.

El aceite de colza (también llamado aceite de canola) se caracteriza por tener un alto

contenido de &cidos grasos monoinsaturados (62%), principalmente acido erdcico, y
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bajos niveles de acidos grasos saturados y poliinsaturados. Estas caracteristicas hacen
gue probablemente sea el mejor aceite para la producciéon de biodiesel, ya que es
bastante estable quimicamente, permanece en estado liquido a bajas temperaturas y

tiene un alto contenido energético.

El aceite de girasol es muy rico en &cido linoleico (poliinsaturado) y, consecuentemente,
facilmente oxidable. Recientemente se ha conseguido, mediante modificaciones
genéticas, obtener un aceite de girasol con mayor contenido en 4cido oleico (a4cido graso
monoinsaturado) y menor de acido linoleico, con semejanzas notables al aceite de oliva,
gue produce mejoras en el biodiésel obtenido y ciertas ventajas respecto al aceite de

colza.

Espana es el principal productor de aceite de oliva (un tercio del total mundial), seguida
de Italia, Grecia y Turquia. La composicion de acidos grasos del aceite de oliva es
variable dentro de ciertos margenes, dependiendo en gran parte de la variedad de
aceituna utilizada, asi como del clima, suelo, etc., pero siempre con un gran predominio
del acido oleico, que representa mas de la mitad, y usualmente mas de las tres cuartas
partes, del total de acidos grasos presentes. En comparacion con el aceite de colza,
tiene un contenido en poliinsaturados y saturados ligeramente mayor, por lo que el
biodiesel obtenido presenta un mayor punto de gel y es un poco menos estable, aunque
aproximadamente el mismo contenido de energia. Sus caracteristicas hacen del aceite
de oliva otro buen aceite para la produccion de biodiesel, aunque su baja produccién y
su elevada cotizacién en el mercado hacen que no sea muy empleado como materia

prima.

La principal ventaja de estos aceites convencionales tradicionales es su facilidad de
produccién en diversos paises. Sin embargo, su uso presenta el inconveniente de la
competencia en el mercado alimentario, pudiendo conducir a una disminucién de la
cantidad de estos aceites y su aumento de precio, y la competencia por terrenos de uso

agrario.

3.2. Aceites vegetales alternativos

Para tratar de evitar la posible competencia de los aceites vegetales convencionales con
su utilizaciobn para alimento humano, se ha intentado encontrar una oleaginosa
alternativa ideal para la produccién de biodiésel, que debe caracterizarse por una gran
adaptabilidad climéatica a la region donde se cultiva, disponibilidad regional, alto
contenido de aceite, bajo contenido de &cidos grasos libres, compatibilidad con la

estructura existente en el campo, bajas necesidades agricolas (fertilizantes, agua,
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pesticidas), mercado potencial para los subproductos y la habilidad de crecer en tierras

no deseables para la agricultura y/o fuera de temporada de los cultivos tradicionales .

En este sentido destaca el uso de los aceites de Camelina sativa (sésamo bastardo),
Crambe abyssinica y Jatropha curcas (pifibn) como materias primas para la produccion
de biodiesel, cuyo cultivo esta orientado fundamentalmente para fines energéticos, no
alimentarios. En Espafia, cultivos de Brassica carinata (colza etiope) y Cynara
cardunculus (cardo) se adaptan mejor a las condiciones y presentan mayores

rendimientos de produccion.

3.3. Aceites de semillas modificadas genéticamente

Se trata de aceites modificados genéticamente para reducir su elevado nimero de
acidos grasos insaturados, ya que estos disminuyen su estabilidad a la oxidacion,
ocasionando un mayor indice de yodo. Un ejemplo es el aceite de girasol de alto oleico.

3.4. Aceites de fritura usados

Estos aceites presentan un bajo nivel de reutilizacion, por lo que no sufren grandes
alteraciones y muestran una buena aptitud para su aprovechamiento como
biocombustible. Como desventaja, se puede citar su dificultad de recogida y su control
debido a su caracter de residuo. Otros problemas del uso de aceites reciclados son su
alto contenido en material no saponificable, cantidad de agua y alto contenido de acidos
grasos libres, lo que requiere de procesos para acondicionar el aceite. También el
producto suele presentar una baja estabilidad a la oxidacién, por lo que no cumple la
norma UNE 14214 y obliga a agregar antioxidantes. Finalmente, la calidad del biodiésel
producido normalmente no cumple con las especificaciones de pureza requeridas, por
lo que debe ser sujeto a una destilacién. Todos estos problemas y procesos adicionales

elevan los costes de produccion.

A pesar de estos problemas los aceites reciclados son considerados como una de las
alternativas con mejores perspectivas en la produccion de biodiésel ya que, ademas de
producir combustible con una materia prima muy barata, elimina los costes de

tratamiento como residuo.

La alternativa de reciclar aceite de fritura en biodiésel es la que mas ventajas tiene
porque ademas de producir combustible elimina un residuo contaminante como es el
aceite usado. Este aceite da problemas al depurar el agua; sin embargo, su recogida es

problematica. La Comision Europea propone que el Ministerio de Medio Ambiente y los
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Ayuntamientos creen un sistema de recogida de aceite frito, oleinas y grasas en tres

etapas: industrial, hosteleria y doméstica.

La utilizacién de aceites usados presenta dificultades logisticas, no sélo por su recogida,
como se ha dicho, sino también por su control y trazabilidad debido a su caracter de
residuo. En el caso espafiol, dicha recogida no esta siendo promovida enérgicamente
por la Administracion pese a que la Ley 10/98 de Residuos establece la prohibicién de
verter aceites usados, lo cual es un incentivo mas para su utilizacion en la fabricacién

de biodiésel.

3.5. Grasas animales

Ademas de los aceites vegetales y los aceites de fritura usados, las grasas animales, y
mas concretamente el sebo de vaca, pueden utilizarse como materia prima de la
transesterificacion para obtener biodiésel. El sebo tiene diferentes grados de calidad
respecto a su utilizacién en la alimentacion, empleandose los de peor calidad en la
formulacion de los alimentos de animales. La aplicacion de grasas animales surgié a
raiz de la prohibicién de su utilizacion en la produccién de piensos, como salida para los
mismos como subproducto. Sin embargo, actualmente no existe un nivel de aplicacion

industrial en Espafia.

3.6. Aceites de otras fuentes

Por otra parte, es interesante sefialar la produccion de lipidos de composiciones
similares a los aceites vegetales, mediante procesos microbianos, a partir de algas,

bacterias y hongos, asi como a partir de microalgas.
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4. REACCIONES IMPLICADAS EN LA PRODUCCION DE BIODIESEL

El biodiesel puede ser producido a partir de una reaccion de transesterificacion, de
esterificacion o mediante una combinacién de las mismas para aprovechar el

subproducto de 4cidos grasos.

4.1. Reacciones de transesterificacion de triglicéridos

El método mas utilizado comercialmente para la obtencion de biodiesel es la
transesterificacion, también llamada alcoholisis. Se basa en la reaccion de moléculas de
triglicéridos (componentes principales de los aceites vegetales o grasas animales, cuyo
namero de atomos de las cadenas esta comprendido entre 15 y 23, siendo el méas
habitual de 18) con un alcohol de bajo peso molecular (metanol, etanol, propanol,
butanol), en presencia de un catalizador, para obtener ésteres alquilicos y glicerina.

La reaccion de transesterificacion, que se presenta en la ecuacion (1), se desarrolla en
una proporcién molar de alcohol a triglicérido de 3 a 1 (en la practica se suele afadir
una cantidad adicional de alcohol para desplazar la reaccion hacia la formacion del
éster), dando lugar a tres moles de esteres metilicos y un mol de glicerina. Se trata de
una reversion reversible en la que la formacién de la base de la glicerina, inmiscible con
los ésteres, juega un papel importante en el desplazamiento de la reaccién hacia la

derecha, alcanzandose conversiones cercanas al 100%.

HC—OCOR, 4 3H;C—OH m—= HC—OH < 3H,C—OOR
1)
H,C—OCOR 5 H,C—OH

Triglicérido Metanol Glicerol Metil Ester

Quimicamente, la reaccion de transesterificacion tiene lugar en tres etapas consecutivas
y reversibles donde los triglicéridos son convertidos consecutivamente en diglicéridos,
monoglicéridos y glicerina, liberando un mol de éster metilico en cada reaccién, como

se puede ver las ecuaciones (2), (3) y (4).
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O
I
2 i 9
HC—O0—C—R; + R—OH === R—O—C—R;+ HT—O—g—E\‘&)
[l I
Triglicérido Alcohol Ester Diglicérido
H,C—OH H,C—OH
9 i
1
HC—O—C—R, 4+ R—OH =—= R—O—C—R, + HC—OH
2 | @
Diglicérido Alcohol Ester Monoglicérido
H,C—OH H,C—OH
I
HC|:—OH o + R—OH =—= R—O—C—R;+ HT—(E;'
[
Monoglicérido Alcohol Ester Glicerina

En la reaccion de transesterificacion se utiliza un catalizador para mejorar la velocidad
de reaccion y el rendimiento final, ya que sin él no seria posible esta reaccion. Estos
catalizadores pueden ser homogéneos basicos o acidos, heterogéneos basicos o

acidos, o enzimaticos.

Los catalizadores que se suelen utilizar a escala comercial son los catalizadores
homogéneos basicos ya que actian mucho mas rapido y ademas permiten operar en
condiciones moderadas. Sin embargo, la utilizacion de alcalis implica que puedan tener
lugar reacciones secundarias a la transesterificacion, que desplazarian la reaccion hacia
la izquierda. Las principales reacciones secundarias que se pueden dar durante el

proceso son las siguientes:

e Reaccion de saponificacion

La reaccion de saponificacion, mostrada en la ecuacion (5), se da como consecuencia

del ataque del grupo OH" del catalizador béasico sobre el triglicérido en presencia de
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agua, dando lugar a la formacién de jabones que dificultan la separacion del producto
obtenido de la glicerina y consumen catalizador, reduciendo la eficiencia catalitica. Por
esta razon, cuando se emplean este tipo de catalizadores, los aceites y alcoholes deben
ser anhidros para evitar la formacién de jabones. Ademas, debe tenerse especial
precaucién con las condiciones de operacion, ya que esta reaccién se ve favorecida con

la temperatura y especialmente con la cantidad de catalizador.

H,C—OCOR 4 H,C—OH
(+H20) -+
HC—OCOR, 4 3 NaOH e—= HC—OH <4 3 RCOO Na
)
Triglicérido Hidréxido sodico Glicerina Jabon sodico

e Reaccién de neutralizacion de acidos grasos libres

Cuando el aceite empleado tiene una elevada proporcion de acidos grasos libres en su
composicion, éstos pueden neutralizarse con el catalizador basico en presencia de agua

y formar también jabones, tal y como se muestra en la ecuacién (6).

(+H,0) Nat H.0
RCOOH 4+  NaOH . RCOONa + M ©
Acido graso  Hidrdxido sddico Jabdn sodico Agua

4.2. Reaccion de esterificacion

Aunque el proceso que se utliza para la produccibn de biodiesel es la
transesterificacion, cuando el contenido de &cidos grasos libres en la materia prima es
elevado, suele combinarse con una etapa previa de pretratamiento, en la que se realiza
la esterificacion de los &cidos grasos libres para reducir su contenido y evitar asi la

formacion de jabones en la posterior transesterificacion.

En la reaccién de esterificacion, los acidos grasos libres del aceite reaccionan con un
alcohol en presencia de un &cido fuerte como catalizador, normalmente acidos sulfarico,

formando ésteres metilicos y agua, tal y como indica la ecuacion (7).
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Acido graso Metanol Metil Ester Agua

4.3. Factores que afectan a lareaccion de transesterificacion

Entre los factores que afectan a la reaccion de transesterificacion se encuentra el grado
de acidez y humedad de la materia prima empleada, el tipo de catalizador y su
concentracion, el tipo de alcohol y la relacion molar de alcohol/aceite o el efecto del

tiempo de reaccién y la temperatura [7].

4.3.1.Acidez y humedad

Como ya se ha mencionado en las secciones anteriores, la pureza de la materia prima,
el contenido de &cidos grasos y el porcentaje de humedad son pardmetros
determinantes de la viabilidad del proceso de transesterificacién del aceite vegetal, ya
que originan formacion de jabones, consumo del catalizador y reduccion de su
efectividad.

Para que se realice la reaccibn completa de transesterificacion empleando un
catalizador alcalino, el contenido de acidos grasos libres debe ser menor al 0,5% en

peso y el contenido de agua no debe superar el 0,4% [11].

En casos de alta acidez, para evitar todos estos problemas, se emplea una

transesterificacion en medio acido o una esterificacion previa.

4.3.2.Tipo de alcohol y relacién molar de alcohol / aceite

El alcohol es el principal insumo para la produccion de biodiesel, representando
alrededor del 10-15% en volumen de los insumos consumidos. Los alcoholes que mas
comunmente se utilizan para producir biodiesel son metanol y etanol. Se puede utilizar
otros alcoholes, propanol, isopropanol, butanol y pentanol, pero estos son mucho mas

sensibles a la contaminacién con agua.

Una de las variables mas importantes que afectan al rendimiento del proceso es la
relacion molar del alcohol y los triglicéridos. Aunque la relacién estequiométrica requiere
tres moles de alcohol y un mol de triglicérido para producir tres moles de esteres y un
mol de glicerina, la transesterificacion es una reaccion de equilibrio que necesita un
exceso de alcohol para conducir la reaccion al lado derecho. Sin embargo, un valor alto

de relacién molar de alcohol afecta a la separacion de glicerina debido al incremento de
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solubilidad. Cuando la glicerina se mantiene en la solucién hace que la reaccién revierta
hacia la izquierda, disminuyendo el rendimiento de los ésteres. Para una conversion
maxima se debe utilizar una relacion molar de 6:1, el doble de la que necesita

estequiométricamente.

4.3.3.Tipo de catalizador

Los catalizadores empleados para la transesterificacion de los triglicéridos se pueden
clasificar en homogéneos, heterogéneos y enzimaticos. Tanto los catalizadores
homogéneos como los heterogéneos pueden ser 4cidos o basicos. Ademas, existen
también procesos en estudio que se llevan a cabo mediante transesterificacion no

cataliticas, tal y como se muestra en Tabla 5.

Tabla 5-Clasificacion de las reacciones de transesterificacion

) Acida
Homogénea —
Basica
Transesterificacion catalitica i Acida
Heterogénea —
Basica
Enzimatica
o N Supercritica
Transesterificacion no catalitica -
Ultrasonido

El proceso mas conocido, utilizado y hasta el momento mas efectivo es el que emplea
catalizadores alcalinos. Sin embargo, si el aceite tiene un alto contenido de acidos
grasos libres, la catalisis alcalina no es la apropiada debido a que los hidroxidos
reaccionan con los acidos grasos formando jabones, lo cual reduce el rendimiento de
produccién de biodiesel. En este caso, se requiere otro tipo de transesterificacion, o un

pretratamiento con catalizadores acidos.

Catalizadores alcalinos

Los catalizadores basicos) son los mas utilizados en los procesos industriales de

produccion de biodiesel debido a varias razones [12]:

- Catalizadores baratos y abundantes.

- Temperatura de reaccion baja con presion atmosférica.

- Elevada conversion (entorno al 98%) con un corto periodo de tiempo de
reaccion.

- No pasos intermedios, la conversion a metilésteres es directa.
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- No necesita de equipos complicados.
- Proceso rentable y econémico.

- Es 4000 veces mas rapido que la catélisis homogénea acida.

La catalisis alcalina presenta como inconveniente el ser un proceso muy dependiente
de la materia prima, como ya se menciond, por ello los catalizadores deben mantenerse
en un estado anhidro. Su concentracion debe estar comprendida entre el 0,5-1,5% en

peso. Por encima existen problemas de saponificacién y por debajo de baja conversion.

Los catalizadores basicos mas empleados son el hidroxido de sodio (NaOH), el
hidréxido de potasio (KOH) y el metéxido de sodio (MeONa).

Catalizadores acidos

Los catalizadores 4cidos pueden ser utilizados tanto para la esterificaciéon de acidos
grasos libres, con el fin de convertirlos directamente en ésteres, o para la
transesterificacion de los triglicéridos. Cuando la materia prima es un aceite con alto
contenido de &cidos grasos libres, la esterificacién acida estd recomendada como un
primer proceso para tratarlos, pero debe ser seguida por la transesterificacién alcalina
(con NaOH o KOH como catalizadores) para convertir los triglicéridos subsistentes. Los
catalizadores é&cidos también pueden ser utilizados directamente para la
transesterificacion, pero esta reaccion es extremadamente lenta y requiere de un exceso

aun mayor de alcohol, lo cual la hace poco econémica.

Algunos de estos catalizadores acidos son el acido sulfurico (H.SO.), el acido clorhidrico
(HCI), el &cido fosférico (HsPO4) y el acido sulfonico (R-S(=0).-OH).

Catalizadores enzimaticos

Aunque la transesterificacion utilizando catalizadores alcalinos permite una alta tasa de
conversién en bajos tiempos de reaccion, este proceso tiene algunos inconvenientes:
dificultad para recuperar la glicerina, al ser contaminado por las sales producidas por los
catalizadores; el catalizador (acido o basico) debe ser removido del combustible,
requiriendo un proceso de purificacion y lavado posterior a la transesterificacion; se
producen efluentes (aguas residuales) alcalinos, que deben ser tratados antes de
verterlos a los desagues; la presencia de acidos grasos libres y/o agua interfiere con la

reaccion.

Los catalizadores enzimaticos como las lipasas (enzimas que en los seres vivientes
estan encargadas de descomponer las grasas para permitir su digestion y asimilacion)

son capaces de catalizar la transesterificacion de los triglicéridos superando los
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problemas mencionados arriba. La glicerina especialmente puede ser eliminada
facilmente, los acidos grasos libres pueden ser convertidos totalmente en ésteres, y la
presencia de agua no es problemdtica. Sin embargo, los costos de produccion de las

lipasas aln son mucho mas caros que los de los catalizadores alcalinos.

Existen dos tipos de catalizadores enzimaticos: enzimas extracelulares (es decir, que
han sido extraidas de las células vivas que las producen y posteriormente purificadas)
y enzimas intracelulares (es decir, que aun estan dentro de las células que las producen.
En este caso, son organismos vivos — ciertas bacterias — los que estarian realizando la

catalisis).

Algunas ventajas de utilizar lipasas como catalizadores para la produccion de biodiesel

son:

- Se pueden regenerar y reutilizar luego de la reaccion (simplemente el residuo sélido
se deja en el reactor).

- Esto permite una alta concentracién de la enzima, lo cual ayuda a una mejor reaccion.

- La separacion y purificacion del biodiesel es méas sencilla, ya que no tiene que

eliminarse ningn componente alcalino o acido.
Sin embargo, también presenta algunas desventajas:

- El mayor costo de este catalizador.

- Algunos estudios han reportado que la reaccion con lipasas no llega a ser lo
suficientemente completa como para cumplir con los estandares de calidad del
biodiesel.

- Sistemas de inmovilizacion de la enzima y/o el uso de miltiples enzimas en
secuencia podrian mejorar este aspecto. El riesgo de que el metanol inactive a las
enzimas. Esto se supera afiadiendo el alcohol por partes, o utilizando cosolventes
gue ayuden a disolver el metanol en el aceite.

- El riesgo de que la glicerina inactive a las enzimas al acumularse y cubrirlas. Las
soluciones propuestas han sido afiadir silica gel para absorber la glicerina, lavar las
enzimas periédicamente con solventes organicos para remover la glicerina, o usar un

cosolvente que ayude a diluir la glicerina.

Catalizadores heterogéneos

Los catalizadores heterogéneos son aquellos que se encuentran en una fase diferente
a la de los reactantes. Es decir, que no se encuentran disueltos en el alcohol o aceite,

sino que son solidos, y por lo tanto facilmente recuperables al final de la reaccion. Este
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tipo de catalizadores permiten superar algunos de los principales problemas de los
catalizadores homogéneos como el hidréxido de sodio o potasio, o el metéxido de sodio:
los procesos de purificacion del biodiesel para separar los restos de catalizador, y los

de tratamiento de efluentes contaminados con los catalizadores.

Algunos de los primeros catalizadores soélidos probados fueron 6xidos de estafio,
magnesio y zinc, pero ellos actian finalmente de forma similar a los catalizadores
homogéneos, pues terminan convertidos en jabones o gliceratos metalicos. El uso de
un 6xido mixto de zinc y aluminio permite la transesterificacion sin que haya pérdida del
catalizador. Durante esta reaccion, se requiere mayor temperatura y presién que en la
transesterificacion alcalina convencional, y ademas se realiza en dos etapas para
alcanzar niveles de reaccibn maximos. El biodiesel obtenido cumple con las

especificaciones de calidad de la norma europea.

Como ventajas del proceso, destaca que la purificacion del biodiesel sélo requiere la
evaporacion del metanol sobrante y la adsorcion de la glicerina, sin necesidad de lavado
con agua. Asimismo, la glicerina producida es incoloro, de una pureza del 98%, sin
presencia de cenizas u otros componentes inorganicos. Las principales impurezas en la
glicerina son agua, metanol y ésteres organicos. Esta mayor calidad otorga un valor
agregado a este subproducto, que puede ayudar a mejorar la rentabilidad de la
produccion de biodiesel.

4.3.4. Temperatura y tiempo de reaccién

La temperatura esta intimamente ligada con el tiempo de reaccion pues, al incrementar
la temperatura, se produce un aumento de la solubilidad del metanol en el aceite,
originando una mayor velocidad de reaccion, provocando una reduccion en el tiempo de

reacciéon y un aumento en el rendimiento.

No obstante, se recomienda que la temperatura no exceda el limite de la temperatura
de ebullicion del alcohol, porque éste se vaporiza y forma burbujas que limitan la
reaccion en las interfases alcohol-aceite-biodiesel. Ademas, dicho aumento de la

temperatura favorece también las reacciones secundarias, disminuyendo la conversion.

El tiempo de reaccion en la transesterificacion alcalina estd comprendido entre 0,5y 8
horas. Al inicio de la reaccién, ésta transcurre lentamente ya que el metdxido se

dispersa, pero aumenta rapidamente alcanzando porcentajes altos de ésteres metilicos.
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4.3.5.Velocidad de agitacion

Al inicio de la reaccion, los triglicéridos y el metanol forman dos fases inmiscibles. Dado
gue la concentracion de triglicéridos en metanol es baja, el rendimiento inicial de la
reaccién es bajo. Por esa razén, es recomendable una buena agitacion de la mezcla de

reaccién para garantizar el contacto entre los reactivos y que la reaccion transcurra a
velocidades adecuadas.
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5. PROCESOS INDUSTRIALES PARA LA PRODUCCION DE BIODIESEL

Tal y como se menciond en el apartado anterior, el biodiesel puede ser producido a partir
de un proceso de transesterificacion o de un proceso de esterificacién, aunque
habitualmente este ultimo se utiliza en combinacion con el de transesterificacion. Estos
procesos pueden ser en discontinuo y en continuo. Ademas, existen también otros

nuevos procesos que aun estan en fase de experimentacion [7].

5.1. Proceso por lotes

El conocido como método Batch o por lotes es el método mas simple para la produccion
de biodiesel. Suele ser el més utilizado en plantas de poca capacidad.

El aceite se mezcla antes de entrar al reactor con un exceso de alcohol, generalmente
metanol, y con el catalizador, siendo los mas comunes el NaOH y el KOH en rangos del
0,3% al 1,5% [7]. La mezcla se introduce en un reactor discontinuo de tanque agitado o
BR (Stirred Batch Reactor) durante aproximadamente 1 hora a temperaturas del orden
de 65 °C [11]. Algunas plantas utilizan reacciones en dos etapas, con la eliminacion del
glicerol entre ellas, para aumentar el rendimiento a porcentajes entre el 98-99%, aunque
esto también puede conseguirse empleando temperaturas mayores y ratios superiores

de alcohol: aceite.

Se requiere una agitacion firme de los fluidos dentro del reactor para permitir una
correcta mezcla. Cuando se termina la reaccién, las distintas fases formadas se pueden
separan por gravedad porque la capa de glicerina es mas densa que la del biodiesel,
aungue a veces se usa un centrifugador para separarlas mas rapido. Una vez separada
la glicerina del biodiesel, se separa el exceso de alcohol mediante destilacion. Los
productos extraidos con la glicerina pueden ser separados para obtener glicerina pura.
El biodiésel se purifica lavandolo cuidadosamente con agua tibia para eliminar los restos

de catalizador y jabén. Luego se seca y se almacena.

5.2. Proceso continuo

Los reactores continuos de mezcla completa o CSTR (Continuous Stirred Tank Reactor)
son los mas utilizados en plantas de gran capacidad, siendo a menudo empleados 2 o
3 reactores en cascada [11]. El primer reactor es el de mayor volumen, de forma que la
mezcla pase en él un mayor tiempo y alcance niveles de conversion mas elevados.

Posteriormente, tras la decantacion de glicerol, la mezcla resultante se introduce en el
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segundo reactor, donde la reaccion es mucho mas rpida y puede alcanzar una

conversion del 98%.

Un elemento esencial en el disefio de este tipo de reactores CSTR es asegurarse que
la mezcla se realiza convenientemente para que la composicion en el reactor sea

practicamente constante.

Otro tipo de reactor continuo que podria utilizarse es el reactor de flujo en piston o PFR
(Plug Flow Reactor), aunque por el momento no se conocen aplicaciones industriales

gue lo utilicen para la produccién de biodiesel [11].

5.3. Proceso combinado esterificacion-transesterificacion

Es uno de los procesos mas usados cuando el aceite empleado para la produccion de
biodiesel tiene un elevado contenido en acidos grasos libres y se quiere evitar la

formacion de jabones.

Antes de la transesterificacion se realiza un tratamiento previo de esterificacion, en el
que los acidos grasos libres del aceite reaccionan con metanol y un catalizador &cido,
generalmente acido sulfdrico, para formar ésteres metilicos y agua. Suele emplearse un

reactor con agitacion que opera a una temperatura de 60°C durante 1,5-2 horas [11].

Como la reaccién produce agua, la mezcla resultante debe enviarse a un tanque de
decantacion para separar el metanol, el agua y el acido sulfarico de la fase oleosa, que
ya tiene un bajo contenido en acidos grasos libres y puede enviarse al reactor de

transesterificacion.

5.4. Proceso en condiciones supercriticas

Se trata de un método alternativo de transesterificacion sin catalizador que usa metanol
supercritico en temperaturas y presiones altas continuamente. En estado supercritico,
el aceite y el metanol forman una Unica fase y la reaccidn ocurre espontanea y
rapidamente. Este proceso permite que la materia prima contenga agua y no es

necesaria la eliminacion del catalizador.

A pesar de estas ventajas, los costes de instalacion y operacién son mas altos y la
energia consumida mayor por lo que, aunque los resultados mediante este proceso son

muy interesantes, el escalado de estas instalaciones a nivel industrial puede ser dificil

[71
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5.5. Otros procesos

Existen otros procesos para la produccion de biodiesel que todavia no han sido
adaptados a una produccién industrial, bien porque se encuentran en fase experimental

o bien porque son mucho mas caros que los métodos convencionales.

5.5.1.Método ultrasonico o cavitacion

En este método, las ondas ultrasénicas hacen que la mezcla produzca burbujas que
chocan entre si constantemente. Esta cavitacion provee simultaneamente el movimiento
y el calentamiento requerido para la transesterificacion. Consecuentemente, usar un
reactor ultrasénico reduce significativamente el tiempo, las temperaturas y la energia
necesarios. Por consiguiente, este proceso puede cubrir varias etapas en un mismo

periodo de tiempo en lugar del proceso por lotes.

5.5.2. Empleo de enzimas lipasas

Como ya se mencioné en el apartado anterior, la lipasa es una enzima que puede
emplearse como catalizador en la transesterificacion de los aceites. Ademas de mostrar
un muy buen rendimiento, el uso de lipasas hace la reaccion menos sensible a grandes
cantidades de acidos grasos libres, entre otras ventajas. Pero son mucho mas caras

que los catalizadores convencionales.

5.5.3.Método de microondas

Actualmente se esta investigando el uso de hornos microondas para suministrar la
energia necesaria en la transesterificacion, pero a dia de hoy sigue siendo un método

para uso cientifico y en etapa de desarrollo.
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6. MERCADO DEL BIODIESEL

Bioetanol y biodiésel constituyen los principales mercados de biocarburantes tanto a
escala global como nacional. La produccion mundial de biocombustibles ascendi6 a
84.121 miles de toneladas de petrdleo equivalentes (ktep) en el afio 2017, lo que supuso
un aumento del 3,5% con respecto al afio anterior y del 11,4% con respecto al afio 2007
(Figura 11). Tal y como sucede con los otros recursos energéticos fosiles (carbon,
petréleo y gas natural), la produccién de biocarburantes se localiza preferentemente en
un reducido numero de paises. En la actualidad mas del 65% de la produccion es
aportada por Estados Unidos y Brasil. En 2017 Estados Unidos produjo un total de
36.936 ktep de biocombustibles (43,93% del total) y Brasil 18.465 ktep (21,9%).
Bastante alejados se sitian Alemania con 3.293 ktep (3,9%) y Argentina con 3.131 ktep
(3,7%), en tercera y cuarta posicion (Tabla 29 en Anexo).

Por tipo de combustible, la produccion mundial de etanol creci6 a una tasa de 3,3% en
2017 con respecto al afio anterior y contribuy6é con mas del 60% al crecimiento total de
los biocombustibles. La produccién de biodiesel aumenté en un 4%, impulsada
principalmente por el crecimiento en Argentina, Brasil y Espafia (Figura 11).

World biofuels production

B Rest of Word 100 W Ethanal 2007 A
M Europe M Ethanal 2017

W 5. & Cent. Amanca Biediesel 2007

W North America M Biedigsel 2017

17 [i} Morth America & & Cant. Amenica Rest of Ward

Figura 11- Produccién mundial de biocombustibles en Mtep. Fuente: [1]
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6.1. Mundial

En 2016, la produccién mundial de biodiesel ascendié a algo mas de 34 millones de
toneladas (Figura 12). El productor de biodiesel mas importante es la Union Europea,
que representa casi el 37% de la produccion mundial (12.610 miles de toneladas),

siendo su principal materia prima la colza.

En el continente americano, la produccion de biodiesel se basa en la soja. Los
productores estadounidenses de biodiesel mas importantes son Estados Unidos con
una produccion de 6.210 miles de toneladas, Brasil con 3.300 miles de toneladas y
Argentina con 2.660 miles de toneladas. En cuarta posicion se sitia Colombia con 510
miles de toneladas.

El sudeste asiatico, que emplea como materia prima aceite de palma, esta ganando
cada vez mas importancia en el mercado del biodiesel. Los principales productores son
Indonesia en primera posicién, con una produccién de 3.150 miles de toneladas,
Tailandia, con 1.160 miles de toneladas y Singapur con 990 miles de toneladas. Malasia,
con una produccion de 510 miles de toneladas, se sitla en cuarta posicién, seguido de
China con 440 miles de toneladas e India con 130 miles de toneladas. La produccién de
biodiesel en Indonesia y Malasia estd en un aumento constante, impulsada por la

presién asociada sobre los precios en los mercados de aceite vegetal.
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Figura 12- Mayores productores mundiales de biodiesel en 2016 en kt. Fuente: [13]
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6.2. Union Europea

En el afio 2016, los 12.610 miles de toneladas de biodiesel producidas por la Unién
Europea fueron aportadas principalmente por Alemania en primer lugar, con 3.017 miles
de toneladas (23,9% del total de la Unién Europea) y Francia en segunda posicion, con
1.703 miles de toneladas (13,5%). Espafa se coloca en la tercera posicion con 1.105
miles de toneladas (8,8%), seguida de Polonia con 779 miles de toneladas e Italia con

503 miles de toneladas (Figura 13).
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Figura 13- Evolucion de la produccién de biodiesel en la Unién Europea por paises en kt.
Fuente: [14]

6.3. Espafia

e Capacidad de produccién

La produccién de biocarburantes en nuestro pais, segun tipos de producto, se inicia en
el afio 2000 con la inauguracién de la planta de bioetanol en Cartagena (Murcia),
impulsada por Abengoa Bioenergia y el IDEA (Instituto para la Diversificacién y Ahorro
de la Energia) y continta dos afios mas tarde con la puesta en marcha de la planta de

biodiésel propiedad de Stocks del Vallés en Montmel6 (Barcelona).

La implantacion del biodiesel en Espafia es tardia, pero su evolucién ha sido
espectacular, tanto en el nUmero de fabricas como en la capacidad de produccion (Tabla
6). En s6lo dos afos, de 2004 a 2006, se paso de 6 a 12 fabricas, y se duplicé la

capacidad inicial de 121.000 toneladas. Un afio mas tarde, en 2007, dos nuevas
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industrias permitieron triplicar la capacidad y que se llegase a las 815.190 toneladas.
Algo parecido en cuanto al incremento sucedié en 2008 con la incorporacién de 22
nuevas plantas que permitieron que la capacidad llegase a los 2 millones de toneladas.
En 2009, la aportacién de 9 industrias llevé a que se duplicase la produccion y finalizase
ese afio con 4,1 millones de toneladas. A lo largo de los tres siguientes afios se ralentizé
el proceso, pero siguié la inauguracion de plantas y el aumento de la capacidad
productiva: 3 nuevas plantas en 2010 sumaron un 6,4%, otras 3 en 2011 afiadieron un
5% mas y 2 en 2012 la incrementan otro 7,4%. Con todas ellas se elevé la capacidad

productiva total a finales de 2012 a la cifra de 4,9 millones de toneladas.

Tabla 6- Evolucién del nimero de plantas de biocarburantes en Espafia (2000-2013). Fuente:

[15]
Biodiésel

. Capacidad
Ano Nimero tm/afio
2000 - -
2001 - .
2002 1 6.000
2003 3 32.000
2004 6 121.000
2005 7 141.500
2006 12 248310
2007 14 815.190
2008 36 2.070.020
2009 45 4.110.400
2010 48 4.371.400
2011 51 4.589.400
2012 53 4.930.900
2013 38 4.462.085

El incremento en la capacidad de produccién no fue paralelo al consumo o exportacion
de biodiésel y en 2013 se manifestaron las consecuencias de este hecho con el cierre
de 15 plantas, la mayoria de ellas con escaso aprovechamiento desde su inauguracion,
y una reduccién de la capacidad productiva de 468.815 toneladas (9,5% del total

instalado a finales de 2012).

La infrautilizacion de la capacidad productiva de este sector se debia a varios factores:
Espania tiene que importar la mayor parte de las materias primas que necesita para su
funcionamiento; ha padecido desde hace muchos afos la competencia exterior de los
paises que disponen de esas materias primas y que también producen bioetanol; la
venta de sus productos esta condicionada por la politica energética que establece unos

objetivos obligatorios, muy reducidos en los ultimos afios; el desconocimiento por parte
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de las sociedad de las ventajas-inconvenientes del consumo de biocarburantes; y la

caida en los ultimos afios del consumo de gasolinas y gasoleos, entre otros.

Los ultimos datos encontrados [16] indican que en enero de 2016 habia so6lo 32 plantas
en Espafia y s6lo 20 de ellas en operacion, pero durante 2017 se cerraron otras 10

plantas.

e Produccién y consumo

El consumo de biodiésel en Espafia en 2017 ascendié a un total de 1.027.188 toneladas,
que, aungue representan un incremento del 23,8% respecto al afio anterior quedan aln
muy lejos de la demanda récord alcanzada en 2011 (1.611.113 toneladas). La
participacion del biodiésel en el mercado espafiol de biocarburantes se situé en 2017 en
el 66,4%, una cifra algo superior a la alcanzada el afio anterior (63%) [16].

Aunque los productores espafioles aumentaron ligeramente sus ventas en Espafia
(+4,5%), su cuota del mercado nacional descendié por segundo afio consecutivo hasta
el 62,6% (desde el 75% de 2016 y el 93% en 2015). La decision de la Unién Europea
de rebajar los derechos antidumping que se venian aplicando al biodiésel argentino
desde finales de 2013 contribuy6 a que las importaciones totales de este biocarburante

en el conjunto del afio aumentaran un 39,3% con respecto al ejercicio anterior.

La produccion de las plantas de biodiésel en 2017 se situ6 en 1.515.120t, lo que supuso
un incremento del 30,6% respecto al afio anterior y la mayor produccién histérica del
sector. El 61% de esta produccion fue exportado, mientras que el resto se destind al

mercado doméstico.

Aunque el aumento de la produccion del sector permitié elevar la ratio de utilizaciéon de
la capacidad instalada (3,1 millones de toneladas) hasta el 48%, el mas elevado desde
el inicio de la obligacion de biocarburantes en 2009, esta cifra fue insuficiente para

asegurar la sostenibilidad econdmica de la totalidad de la industria en Espafia
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1. OBJETIVO, ALCANCE Y JUSTIFICACION

El objetivo de este Trabajo Fin de Grado es el disefio conceptual de una planta de
produccién de biodiesel a partir de aceite vegetal usado recogido como residuo en la

Comunidad Canaria.

Tras la cuantificacion y caracterizacién del residuo de aceite vegetal generado, se
seleccionara la capacidad de la planta a disefiar, asi como su localizacion, y se escogera
la tecnologia que mejor se adapte a las caracteristicas de la materia prima, disefiando
el proceso de forma que el biodiesel obtenido cumpla con los requisitos minimos

exigidos por la normativa para su uso y comercializacion.

Ademas, se calcularan los balances de materia y energia del proceso, incorporando su
correspondiente diagrama de flujo, y se realizara el dimensionamiento de los principales
equipos de la planta. La distribucion de los equipos en la planta y las necesidades de
bombeo quedan fuera del alcance de este trabajo por ser un disefio preliminar, pero
deberian ser calculadas en el proyecto definitivo, asi como el estudio econémico de la
misma.

La justificacién del proyecto atiende a dos motivaciones principales, que ya han sido

planteadas en la Introduccién (apartado 1.1):

a) Por un lado, la realizacion de la planta permitira contar en las islas con un
combustible limpio alternativo a los combustibles fésiles. De esta forma se
contribuira a la reduccion de las emisiones generadas por el transporte y a la vez
se disminuira la dependencia energética del exterior

b) Adicionalmente, se eliminara un residuo que actualmente parece no estar siendo
controlado ni bien gestionado por parte de las administraciones publicas, como
demuestra la falta de datos de recoleccion del residuo de aceites vegetales

(apartado IV.I).
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2. PARAMETROS GENERALES DE DISENO

2.1. Materia prima

En base a las cuestiones mencionadas en la Introduccién, la materia prima empleada
para la produccion de biodiesel en la planta disefiada sera aceite vegetal usado recogido

como residuo en la Comunidad Autbnoma de Canarias.

Este residuo se comprara a los correspondientes gestores autorizados para su
recoleccién y, como requisito, se les exigird que el aceite usado que llegue a la planta
esté convenientemente filtrado, para evitar posibles impurezas como soélidos en
suspension, y haya sido sometido a un proceso previo de secado, para reducir su
contenido en agua por debajo del 0,4% en peso [11].

Debido a que el acido oleico es el principal acido graso en el aceite de oliva y en el
aceite de girasol alto oleico (apartado 11.3), aceites mas empleados en Canarias
(apartado 1V.1), se seleccionard la trioleina (CssH10406) para representar el aceite
vegetal en los balances de materia de la planta y en las simulaciones realizadas, y el
acido oleico para representar al conjunto de 4cidos grasos libres contenidos en el aceite

vegetal usado [17].

De este modo, se considerara que el aceite que llega a la planta como materia prima

esta formado por un 93,6% de trioleina, un 6% de acido oleico y 0,4% de agua.

2.2. Producto

El biodiesel obtenido como producto en la planta deberd cumplir todos los requisitos

establecidos por la correspondiente normativa, ya mencionados en el apartado 11.2.

Para simplificar los célculos tanto en los balances de materia como en las simulaciones
realizadas, se considerard que los ésteres metilicos de acidos grasos (FAME) del

biodiesel estaran representados por el metil-oleato (C19H3602) [17].

2.3. Capacidad de la plantay localizacién

La capacidad de la planta es de 24.000 toneladas anuales y estara ubicada en la isla de
Gran Canaria, en el Poligono de Arinaga, localizado en el municipio de Aguimes (Figura
14).
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Figura 14- Municipio de Agluimes en Gran Canaria y vista aérea del Puerto de Arinaga.
Fuentes: [18] y [19]

Este poligono, considerado por sus dimensiones como el mas importante de Canarias
y uno de los principales de Espafia, se encuentra a solo 25 kildmetros de la capital de
la isla, Las Palmas de Gran Canaria, y del Puerto de la Luz de Las Palmas. Ademas,
cuenta con importantes comunicaciones como Puerto propio y accesos directos a la
autopista GC-1, por lo que se considera idoneo para la ubicacién de cualquier tipo de
planta industrial.

La capacidad de la planta y su ubicacion se han estimado en base a los célculos

recogidos en el apartado IV.2.

La planta operara un total de 7.920 horas anuales correspondientes a 330 dias al afio
durante 24 horas al dia, en turnos de 12 horas. Durante los dias al afio que la planta
esté parada se aprovechara para la realizacion de labores de mantenimiento y limpieza
de la misma, asi como para las vacaciones de la mayoria del personal.

Teniendo en cuenta estas consideraciones se obtiene un caudal masico de aceite
vegetal usado de 3.030 kg/h.
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2.4. Tecnologia elegida

La tecnologia seleccionada para el proceso de produccién de biodiesel es la
transesterificacion mediante catalisis basica, ya que a nivel industrial es la mas

econdmica, barata y comercialmente probada.

Una de las limitaciones de esta tecnologia es su sensibilidad a la pureza de los
reactantes, estando muy afectada por la presencia de acidos grasos libres y agua en el
aceite empleado como materia prima. La presencia de agua puede provocar la
saponificacién de los ésteres bajo condiciones alcalinas y los &cidos grasos libres
pueden reaccionar también con los catalizadores bésicos para producir jabones y agua
cuando su contenido esta entre el 2-7%. La saponificacion no solamente consume el
catalizador alcalino, sino que los jabones resultantes pueden provocar la formacion de

emulsiones que dificultan el proceso de purificacién de biodiesel.

Debido a que el aceite que llega a la planta tiene un contenido mayor que el 5% de
acidos grasos libres, sera necesario realizar un pretratamiento del aceite antes de llevar
a cabo la reaccion de transesterificacion béasica del aceite, consistente en una

esterificacion de los acidos grasos libres para reducir su contenido por debajo del 0,5%.

Aunqgue existen una multitud de procesos para la obtencién y posterior purificacién del
biodiesel, el seleccionado en este proyecto se basa principalmente en el desarrollado
por (Zhang, 2003) [17], con algunas modificaciones basadas en informacion

complementaria obtenida de la bibliografia [11] [20] [21].

2.5. Metodologia de calculo

Para la realizacion de los calculos presentados en este trabajo se ha empleado, ademas
de informacion bibliografica, el programa de simulacion de procesos quimicos
HYSYS.Plant version 2.2 desarrollado por Hyprotech [20], sobre todo en lo relativo al
calculo de las propiedades de las corrientes (densidad, viscosidad, etc.), al

dimensionado de algunos de los equipos y al balance de energia de la planta.
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3. DESCRIPCION DE PROCESO

La planta de produccion de biodiesel se dividird en 3 secciones, tal y como se puede ver

en la Figura 15.
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Figura 15- Secciones de la planta de obtencién de biodiesel

El proceso comienza en la Seccidon 100, en la que el aceite de fritura que llega a la planta
se somete a un pretratamiento para reducir su elevado porcentaje de acidos grasos
libres mediante una esterificacion acida. Una vez transcurrida dicha reaccién, la
corriente de salida del reactor de esterificacion se introducird en un separador liquido-
liquido en el que se separara el aceite del resto de reactivos por decantacion. Este
aceite, que ya tiene un contenido en 4cidos grasos lo suficientemente bajo para poder
llevar a cabo su transesterificacion, pasard a la Seccion 200. La otra corriente,
compuesta por el metanol sobrante, el &cido sulfarico y el agua formada en la
esterificacion, se introducira en una columna de destilacion para tratar de recuperar la

maxima cantidad posible de metanol y recircularlo al proceso.

La Seccidn 200 es la seccion de reaccion, pues en esta seccion del proceso es donde

tiene lugar la transesterificacion del aceite con exceso de metanol y un catalizador
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basico (NaOH). Ademas del producto principal, biodiesel (metil-oleato), también se

forma glicerina como subproducto.

En la Ultima seccién de la planta, la Seccién 300, se realizard la purificacién de la
corriente que sale del reactor, formada por una mezcla de biodiesel, glicerina, metanol
sobrante, aceite vegetal que no ha reaccionado e hidréxido sodico. Para que el biodiesel
cumpla los requisitos para su comercializacion, serd necesario realizar una serie de
procesos para separarlo del resto de compuestos. Para ello, se hard uso de una columna
de destilacion, en la que se recuperara practicamente todo el metanol sobrante de la
reaccién; una torre de lavado con agua, en la que se consigue eliminar la mayor parte
de la glicerina y el hidréxido sédico; y finalmente un separador flash, donde se elimina
el agua restante. De esta forma, se obtiene un biodiesel que cumple los requisitos
comerciales establecidos.

En las siguientes subsecciones de este apartado se describe detalladamente el proceso
en cada uno de los equipos, asi como los parametros considerados para el calculo de
los balances de materia. Las corrientes de materia se denominaran mediante un nimero
de 3 digitos, el primero de los cuales indicara la seccion a la que pertenecen. Los
equipos se nombrardn con una letra que indica el tipo de equipo del que se trata
(apartado 4), seguida de un numero de 3 digitos identificativo de cada equipo, el primero
de los cuales hace referencia a la seccion a la que pertenecen. Cuando hay mas de un
equipo del mismo tipo se indica por medio de una letra (A/B...), aunque en este apartado
estas letras se omitiran para una mayor claridad. Por ultimo, la nomenclatura de las
corrientes de energia consistira en una Q gue indicara que es una corriente de energia,

seguida de un numero de 3 digitos que hara referencia al equipo en el que se aplican.

En el apartado 4.1 se incluye un resumen de las dimensiones de los equipos principales,
sus condiciones de operacion y el material seleccionado para su fabricacion. Las
magnitudes mas importantes de los intercambiadores de calor de la planta se resumen
en el apartado 4.2. Para una mayor informacion sobre cada una de las corrientes,
pueden consultarse los balances de materia y energia incluidos en los apartados 6.1y

6.2, respectivamente, asi como el diagrama de flujo incluido en el apartado 5.
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3.1. Seccidon 100. Pretratamiento

3.1.1.Reactor de esterificacion R-101

En este equipo se inicia el tratamiento preliminar de esterificacion que necesitan los
aceites vegetales usados que llegan a la planta para reducir su cantidad de acidos
grasos libres por debajo del 0,4% [11]. Estos acidos grasos libres (acido oleico)
reaccionan con metanol en presencia de un catalizador acido con una estequiometria

1:1, formando ésteres metilicos (metil-oleato) y agua.

La reaccion de esterificacion se lleva a cabo a 60°C [17] durante 1,5 horas [21], con
exceso de metanol en una relacibn molar metanol/acidos grasos libres de 30 y
empleando acido sulfdrico como catalizador en una proporcién de 10% en peso en
relacion a los acidos grasos libres contenidos en el aceite [11].

La corriente 104 de metanol fresco (51,6 kg/h) procedente del tanque de
almacenamiento TK-101 y la corriente 102 de &cido sulftrico (18,2 kg/h) procedente del
tanque TK-102, ambas corrientes a temperatura ambiente (25°C), se mezclan antes de
entrar en al reactor R-101 en una cubeta de mezclas con la corriente 110 de metanol
recirculado (569,7 kg/h) que sale de la corriente de destilado de la columna T-101 a
64,5°C y la corriente 103A de aceite usado (3.030 kg/h). Previamente, la corriente 103
de aceite usado almacenado en el tanque TK-103 a temperatura ambiente, que contiene
un 6% de acido oleico y un 0,4% de agua, se precalienta hasta los 60°C en el
intercambiador E-102 aprovechando el calor de la corriente 301C (3353,7 kg/h),
procedente de la columna de destilacion T-301. Mediante este intercambio de calor, la
corriente 301C reduce su temperatura desde 114,5°C a 87,6°C (corriente 301D).

La corriente 106 (3.669,5 kg/h) entra al reactor R-101 a 60,6°C y esta formada por
77,29% trioleina, 16,93% metanol, 4,95% acido oleico, 0,5% acido sulfurico y 0,33%

agua.

El reactor de esterificacion R-101 es un reactor isotérmico de mezcla completa que
dispone de agitacion a 600 rpm y opera a presion atmosférica. Para simplificar los
calculos del balance de materia y debido a la no disponibilidad de informacion cinética
detallada sobre la reaccién empleando esta materia prima concreta, el reactor se ha
modelado como un reactor de estequiométrico simple, considerando una conversién de

los &cidos grasos libres del 97% [17].

Tras llevarse a cabo la reaccion de esterificacion, la corriente 107 sale del reactor R-101
a 60°C, estando compuesta por 77,29% trioleina, 16,38% metanol, 5,04% metil-oleato,

0,64% agua, 0,50% &cido sulfurico y 0,15% &cido oleico.
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3.1.2.Separador S-101

La reaccion de esterificacion produce agua, por lo que la mezcla de salida del reactor
(corriente 107) debera introducirse en el separador continuo liquido-liquido S-101,
donde el metanol, el agua y el H.SO4 se separan por accién de la gravedad del resto de
componentes (aceite, metil-oleato y acido oleico), aprovechando la diferencia de
densidades entre las fases formadas. Esta separacién podria haberse hecho también
mediante un separador centrifugo pero, aunque la separacién por gravedad lleva mas

tiempo, se ha optado por este sistema debido a que no tiene costes energéticos [22].

La separacion entre las fases en el decantador se incrementa con temperaturas por
debajo de 40°C, logrando recuperar el 99,79% del agua y el 98,09% del metanol, asi
como préacticamente el 100% del &cido sulfdrico en la fase metandlica [22]. Por esta
razon, la corriente 107 que sale del reactor a 60°C se enfria hasta los 35,1°C (corriente
107A) antes de introducirse en el separador S-101 por medio del enfriador E-101.

La fase metandlica formada abandona el decantador por la parte superior del mismo en
la corriente 108 (631,1 kg/h), estando compuesta por 93,40% metanol, 3,72% agua y
2,88% acido sulfurico. Esta corriente se envia a la columna de destilacion T-101.

Por la parte inferior del decantador sale la fase oleosa en la corriente 204 (3.038,0 kg/h),
con un contenido de 93,34% trioleina, 6,09% metil-oleato, 0,39% metanol y 0,18% é&cido
oleico. Su contenido en acidos grasos libres (acido oleico) es lo suficientemente
reducido (inferior a 0,4%) como para poder ser introducida en el reactor de

transesterificacion R-201.

Se ha supuesto que ambas fases abandonan el separador a la misma temperatura a la

gue entraron (35,1°C), pues el tiempo que permanecen en el mismo es muy pequefio.

3.1.3.Columna de destilacion T-101

Con la intencion de recuperar la mayor cantidad posible de metanol para poder
recircularlo al proceso, la corriente 108A (631,0 kg/h) se introduce en la columna T-101
tras ser calentada en el intercambiador E-108 hasta los 63°C, temperatura cercana al
punto de ebullicion del metanol, para tratar de reducir los flujos energéticos en la
columna de destilacion y aprovechar el calor proporcionado por la corriente 301A, que

disminuye su temperatura desde 198,3°C a 131,7°C (corriente 301B).

La columna de destilacion T-101 opera a presién atmosférica, tiene 21 etapas y una

relacion de reflujo de 3.
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Casi el 97% del metanol de la alimentacién se recupera en el destilado (corriente 110),
gue abandona la columna a 64,5°C y 101,3 kPa. Esta corriente, con un flujo masico de
569,7 kg/h y composicion 99,98% metanol y 0,02% agua, se recircula al inicio del

proceso para ser reutilizada en el reactor R-101.

La corriente de fondos 109 (61,3 kg/h) sale a 101,3°C y 101,3 kPa, estando compuesta
por un 38,32% de agua, 32,01% de metanol y 29,67% de &cido sulfarico. Esta corriente,
en la que se elimina todo el sulfurico, no se reutilizar4 debido a la presencia del acido y
a su bajo caudal. Se tratara como desecho, almacenandose junto al resto de residuos
del proceso en el tanque TK-303, tras ser previamente enfriado hasta temperatura

ambiente en el enfriador E-308.

3.2. Seccidon 200. Reacciodn

3.2.1.Reactor de transesterificacion R-201

En el reactor R-201 tiene lugar la reaccion de transesterificacion de los triglicéridos del
aceite (trioleina), que reaccionan con metanol con una estequiometria 1:3, en presencia

de un catalizador bésico, formando ésteres metilicos (metil-oleato) y glicerina.

La reaccién de transesterificacion por catalisis basica se lleva a cabo a 60°C durante
una hora, empleando una relacién molar 6:1 de metanol/aceite y un 1% de hidréxido de
sbdico en peso respecto al aceite total de la corriente de entrada como catalizador. Bajo

estas condiciones, la conversion del aceite a biodiesel alcanza un valor del 97% [11].

La corriente 202 de metanol fresco (287, kg/h) a temperatura ambiente, la corriente 307
de metanol recirculado (317,0 kg/h) a 64,5°C procedente de la columna T-301 y la
corriente 201 de hidroxido sédico (28,4 kg/h) almacenado en el tanque TK-201, se
mezclan en una cubeta de mezclas con la corriente 204A de aceite usado (3038,0 kg/h).
Esta corriente procede del separador S-101 y ha sido previamente calentada hasta los
60°C. Para llevar a cabo ese calentamiento, se pone en contacto con la corriente 301B,
que se encuentra a 131,7°C, en el intercambiador E-201. De este modo, su temperatura

se reduce hasta 114,5°C.

La corriente 205 de entrada al reactor de transesterificacion R-201 tiene un caudal
masico de 3.670,8 kg/h, se encuentra a 60°C y estd compuesta por 77,27% trioleina,
16,77% metanol, 5,04% metil-oleato, 0,77% de hidréxido potasico y 0,15% de acido

oleico.

Al igual que en el caso del reactor de esterificacion R-101, el reactor de

transesterificacion R-201 es un reactor de mezcla completa con una agitacion de 600
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rpm, y ha sido modelado como un reactor estequiométrico simple para simplificar los
calculos, considerando una conversién del aceite a biodiesel del 97%. El reactor opera

en condiciones isotérmicas (60°C).

La corriente 206 que sale del reactor esta formada de 80,33% metil-oleato, 8,64%

metanol, 7,79% glicerina, 2,32% glicerina, 0,77% hidréxido sédico y 0,15% acido oleico.

3.3. Seccion 300. Purificacion del biodiesel

3.3.1.Columna de destilacion T-301

La columna de destilacion T-301 constituye la primera etapa de la secciéon 300. El
objetivo de esta seccion es el de separar el metil-oleato que se ha formado en la reaccion
de transesterificacion del resto de compuestos tales como metanol no reaccionado,

glicerina formada como subproducto, catalizador, etc.

Al igual que en el caso de la columna T-101, la funcién de la columna de destilacion T-
301 en el proceso es fundamentalmente la de recuperar la méxima cantidad posible de
metanol. Para ello, la corriente 206 (3.671,0 kg/h), que sale del reactor a 60°C, se
introduce directamente en la columna T-301. En esta columna se usaron 4 etapas y una
relacion de reflujo de 2 para obtener una buena separacién entre el metanol y el resto

de los componentes.

En el destilado (corriente 307) se recupera el 99,99% del metanol de la alimentacion.
Esta corriente, de 317,1 kg/h, compuesta por 99,98% de metanol y trazas de agua y
glicerina, abandona la columna a 64,5°C y 101,3 kPa y se recircula para ser reutilizada

en el reactor de transesterificacion R-201.

La corriente 301 (3.353,7 kg/h) abandona la columna por el fondo a 264,5°C y 101,3 kPa
y esta compuesta por 87,92% de metjl-oleato, 8,53% de glicerina, 2,54% de trioleina,
0,85% de NaOH y 0,16% acido oleico.

3.3.2.Torre de lavado T-302

El proposito de este paso es separar el metil-oleato de la glicerina, el catalizador y las
trazas del metanol que permanece en la corriente de colas de la columna T-301. Para

ello se emplea una torre de lavado con agua (T-302) con 4 etapas.

La corriente 301 procedente de la columna de destilacién T-301 se encuentra a una
temperatura muy elevada (264,5°C) que es necesario disminuir hasta 60°C (condiciones

Optimas de operacion de la torre de lavado [17]). Para aprovechar la energia liberada
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durante su enfriamiento, esta corriente se pondr4 en contacto con aquellas corrientes
de la planta que necesiten ser calentadas (corrientes 304, 108, 204, 103 y 302,) en los
intercambiadores de calor E-303, E-105, E-201, E-102 y E-304, sucesivamente, tal y
cdmo hemos ido describiendo. De este modo su temperatura irA disminuyendo
progresivamente, hasta llegar a los 86,3°C. Finalmente se introducira en el enfriador E-
305, para reducir su temperatura hasta los 60°C, y se introducira por la parte inferior de
la torre de lavado (corriente 301F). Por la parte superior de la torre de lavado se
introduce la corriente 302A, formada por 33 kg/h de agua, que también ha sido calentada

a 60°C en el intercambiador E-304 aprovechando el calor residual de la corriente 301D.

Practicamente toda la glicerina permanece en la corriente 303 (396,1 kg/h), que contiene
72,22% de glicerina, 12,79% de trioleina, 7,53 % de hidréxido de sodio, 7,45% de agua
y 0,1% de metil-oleato. Esta corriente, que sale por la parte inferior de la torre de lavado
a 60°C, se lleva hasta temperatura ambiente en el enfriador E-306 y se envia al tanque
de almacenamiento de glicerina TK-302. La purificacion de la glicerina no sera objeto de
este trabajo, por lo que se propone almacenarla en tanque, donde se neutralizaria con
acido fosférico, y venderse como subproducto a alguna empresa interesada en su

purificacién y comercializacion.

La corriente 304 (2.990,6 kg/h) sale por la parte superior de la torre de lavado, estando
formado por 98,59% metil-oleato, 1,15% trioleina, 0,18% &cido oleico, 0,07% agua y

trazas de glicerina.

3.3.3.Separador flash S-301

Para obtener un producto final de biodiesel que cumpla la normativa europea EN 14214,
sera necesario reducir el contenido en agua de la corriente 304, ya que en esta corriente
el contenido en agua es de 700 mg por kg de biodiesel, un valor superior a los 500 mg/kg

gue establece la normativa.

La corriente 304 que sale de la torre de lavado T-302, tras aumentar su temperatura
hasta 150°C en el intercambiador E-303 al ponerse en contacto con la corriente 301, se
introducira en el separador flash S-301. En este tanque tendra lugar una separacion

entre la fase vapor formada al incrementar la temperatura y la fase liquida.

La fase vapor se retira por la parte superior del separador en la corriente 305 (1,5 kg/h),
formada por agua (98,57%) y restos de metil-oleato (1,43%). Esta corriente, debido a su
reducido flujo, se tratara también como desecho. Tras unirse a la corriente 109 y pasar
por el enfriador E-308 para reducir su temperatura hasta temperatura ambiente, se

almacenara en el tanque de residuos TK-303.
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La fase liquida es la mayoritaria y abandona el separador por la parte inferior en la
corriente 306 (2.989,1 kg/h) compuesta por un 98,64% metil-oleato, 1,16% de trioleina,
0,18% acido oleico y 0,02% de agua. La corriente 306 se enfria también a temperatura
ambiente en el enfriador E-307 y se almacena en el tanque de almacenamiento de

biodiesel TK-301 como producto terminado.

Teniendo en cuenta que se parte de 3.030,0 kg/h de aceite vegetal usado y se obtienen
2.989,1 kg/h, el rendimiento del proceso es del 98,65%. Como se puede ver en la
comparativa de la Tabla 7, el producto obtenido cumple las principales especificaciones
de la norma EN 14214.

Tabla 7- Comparativa entre las caracteristicas del biodiesel obtenido y las especificaciones
de lanorma EN 14214.

Biodiesel obtenido | Norma EN 14214
Contenido en éster (%) 98,6% 96,5% minimo
Contenido en agua (mg/kg) 200 500 méximo
Densidad a 15°C (kg/m?3) 877,7 860-900
Viscosidad a 40°C (mm?/g) 4,96 3,5-5,0
Contenido en metanol (%) 0,0% 0,20% maximo
Contenido en glicerol (%) 0,0% 0,25% maximo
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4. EQUIPOS

Como se ha indicado anteriormente, los equipos se nombraran con una letra que indica
el tipo de equipo del que se trata (apartado 4), seguida de un numero de 3 digitos
identificativo de cada equipo, el primero de los cuales hace referencia a la seccion a la
que pertenecen. Cuando hay méas de un equipo del mismo tipo se indica por medio de
una letra, asi 2 letras (A/B) indican que el equipo estd duplicado y 4 letras (A/B/C/D)

indican que hay 4 equipos del mismo tipo.

Para una mayor claridad, en la Tabla 8 se indican el tipo de equipo al que hace referencia
cada letra 'y en la Tabla 9 se proporciona un listado de los equipos del proceso.

Tabla 8- Nomenclatura de los equipos de la planta

Nomenclatura Tipo de equipo
TK Tangues de almacenamiento
R Reactores
S Separadores de corrientes
T Columnas de destilacion y torre de lavado
E Intercambiadores de calor

Tabla 9- Listado de equipos de la planta

Caddigo Descripcion Cdédigo Descripcion

E-101 | Enfriador R-201 Reactor de transesterificacion

E-102 Intercambiador de calor S-101 Separador liquido-liquido

E-103 | Condensador de columna T-101 | S-301 Separador gas-liquido

E-104 Hervidor de columna de T-101 | T-101 Columna destilacion

E-201 Intercambiador de calor T-301 Columna destilacion

E-301 | Condensador de columna T-301 | T-302 Torre de lavado

E-302 Hervidor de columna T-301 TK-101 A/B Tanques almacenamiento de metanol

E-303 Intercambiador de calor TK-102 Tanque almacenamiento acido sulfdrico

E-304 Intercambiador de calor TK-103 A/B/C/D | Tanques almacenamiento aceite usado

E-305 | Enfriador TK-201 Tanque almacenamiento hidréxido
sodico

E-306 Enfriador TK-301 A/B/C/D | Tanques almacenamiento biodiesel

E-307 Enfriador TK-302 A/B Tanques almacenamiento glicerina

E-308 Enfriador TK-303 Tanque almacenamiento residuos

R-101 | Reactor de esterificacion
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4.1. Equipos principales

En la Tabla 10 se resumen las caracteristicas de los equipos principales de la planta

(namero, material, dimensiones y condiciones de operacion).

Tabla 10- Caracteristicas de los equipos principales de la planta

NP Material Dimensiones Temperatura Presién
D x H (m) (°C) (kPa)
TK-101 2 Acero al carbono 12x 18 25,0 101,3
TK-102 1 Acero inoxidable 5x7 25,0 101,3
Seccion de TK-103 4 Acero al carbono 15x23 25,0 101,3
pretratamiento | R-101 1 Aceroinoxidable 2x4 60,0 101,3
S-101 1 Acero inoxidable 1x2 30,0 101,3
T-101 1 Acero inoxidable 2x13 64,5/81,3 101,3
Seccién de TK-201 1 Acero al carbono 5x8 25,0 101,3
reaccion R-201 1 Acero al carbono 2x3 60,0 101,3
T-301 1 Acero al carbono 1x2 64,5/ 264,6 101,3
T-302 1 Acero al carbono 1x1 60,0 101,3
Seccién de S-301 1 Acero al carbono 1x1 150,0 101,3
purificacion | TK-301 | 4  Aceroalcarbono  16x23 25,0 101,3
TK-302 2 Acero al carbono 11 x 17 25,0 101,3
TK-303 1 Acero inoxidable 8x12 25,0 101,3

Las dimensiones de los equipos se han seleccionado redondeando las dimensiones

calculadas al entero superior mas proximo.

4.2. Equipos auxiliares

Las necesidades de calentamiento y refrigeracién de las diferentes corrientes de la
planta seran cubiertas por intercambiadores de calor. En funcion del objetivo que tienen

en el proceso, se clasifican en:

e Intercambiadores de calor. Dispositivos que realizan una doble funcién, calentar
un fluido y enfriar otro. En la planta hay 5 intercambiadores: E-102, E-105, E-
201, E-303 y E-304.

e Condensadores. Se emplean un total de 2 condensadores totales (E-103 y E-
301), cuya funcién es la de condensar las corrientes de destilado en las

columnas de destilacion T-101 y T-301.
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e Hervidores. Su objetivo es vaporizar parte de la corriente de colas de las
columnas de destilacion T-101 y T-301 e introducirlas de nuevo en la columna.
En total se cuenta con 2 hervidores (E-104 y E-302).

o Enfriadores. Su objetivo es disminuir la temperatura del fluido por medio de otro.
Hay un total de 5 enfriadores. E-101, E-305, E-306, E-307 y E-308.

Los principales parametros calculados para los intercambiadores de calor se resumen

en la Tabla 11 y para los condensadores, hervidores y enfriadores en la Tabla 12.

Tabla 11- Caracteristicas de los intercambiadores.

Energia U-A LMTD

MIhy | (marc-hy| ccy |

E-102| -204,0 3,67 55,6 |0,9522
E-105| -542,0 4,80 113,0 | 0,9768
Intercambiadores | E-201 | -146,9 1,95 75,2 |0,9865
E-303| -599,6 5,09 117,7 | 0,9339
E-304| -56 0,126 44,2 10,9973

Tabla 12- Caracteristicas de los condensadores, hervidores y enfriadores.

E”efg'?‘ Potencia
Consumida (W)
(MJ/h)
E-103 2.510,0 697,2
Condensadores
E-301 1.048,0 291,0
. E-104 2.517,0 699,2
Hervidores
E-302 2.737,0 760,3
E-101 204,0 56,7
E-305 194,7 54,1
Enfriadores E-306 38,1 10,6
E-307 803,5 223,2
E-308 43,7 12,1

El total de la energia consumida por los condensadores, hervidores y enfriadores en la
planta asciende a 10.096 MJ/h.

La planta debera contar también con bombas como equipos auxiliares. En este trabajo
no han sido calculadas por ser un disefio preliminar, pero deberian ser contempladas

en el proyecto definitivo.
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6. BALANCES DE MATERIA Y ENERGIA

En esta seccién se presentan los balances de materia (Tabla 13 a Tabla 17) y energia
(Tabla 18) de la planta, que han sido realizados teniendo en cuenta las consideraciones
mencionadas en la descripcidén del proceso del apartado 3 y con la ayuda del programa
de simulacion de procesos quimicos HYSYS, especialmente para el caso de las
columnas de destilacién, la torre de lavado y los intercambiadores de calor, asi como

para la obtencién de las propiedades de las corrientes (densidad, etc.).
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6.1.

Balances de materia

Tabla 13- Balance de materia. Parte 1/5

101 102 103 103A 104 105 106 107 107A
Fraccién vapor 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,581 0,000 0,000 0,000
Temperatura (°C) 25,0 25,0 25,0 60,0 25,0 64,5 60,6 60,0 35,1
Presion (kPa) 101,3 101,3 101,3 101,3 101,3 101,3 101,3 101,3 101,3
Flujo molar (kmol/h) 10,6 0,2 4,5 4,5 1,6 19,4 24,1 24,1 24,1
Flujo masico (kg/h) 338,5 18,2 3030,0 3030,0 51,6 621,3 3669,5 3669,5 3669,5
Flujo volumétrico (m3/h) 0,425 0,010 3,332 3,332 0,065 0,781 4,123 4,123 4,123
Densidad (kg/m?) 791,24 1845,10 873,28 851,53 791,24 1,99 900,17 897,96 928,11
Fraccién masica
Metanol 1,0000 0,0000 0,0000 0,0000 1,0000 0,9998 0,1693 0,1638 0,1638
Glicerina 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Metil-oleato 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0504 0,0504
H2S04 0,0000 1,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0050 0,0050 0,0050
H20 0,0000 0,0000 0,0040 0,0040 0,0000 0,0002 0,0033 0,0064 0,0064
Acido oleico 0,0000 0,0000 0,0600 0,0600 0,0000 0,0000 0,0495 0,0015 0,0015
NaOH 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Trioleina 0,0000 0,0000 0,9360 0,9360 0,0000 0,0000 0,7729 0,7729 0,7729
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Tabla 14- Balance de materia. Parte 2/5

108 108A 109 110 201 202 203 204 204A
Fraccion vapor 0,000 0,000 0,387 0,647 0,000 0,000 0,433 0,000 0,000
Temperatura (°C) 35,1 63,0 81,0 64,5 25,0 25,0 64,5 35,1 60,0
Presion (kPa) 101,3 101,3 101,3 101,3 101,3 101,3 101,3 101,3 101,3
Flujo molar (kmol/h) 19,9 19,9 2,1 17,8 0,7 9,0 18,9 4,2 4,2
Flujo masico (kg/h) 631,1 631,1 61,3 569,7 28,4 287,0 604,0 3038,0 3038,0
Flujo volumétrico (m3/h) 0,774 0,774 0,058 0,716 0,016 0,361 0,759 3,349 3,349
Densidad (kg/m?3) 796,18 766,08 2,59 743,17 1478,60 791,24 2,67 894,12 877,29
Fraccion masica
Metanol 0,9340 0,9340 0,3201 0,9998 0,0000 1,0000 0,9999 0,0039 0,0039
Glicerina 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Metil-oleato 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0609 0,0609
H2S04 0,0288 0,0288 0,2967 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
H20 0,0372 0,0372 0,3832 0,0002 0,0000 0,0000 0,0001 0,0000 0,0000
Acido oleico 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0018 0,0018
NaOH 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 1,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Trioleina 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,9334 0,9334
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Tabla 15- Balance de materia. Parte 3/5

205 206 301 301A 301B 301C 301D 301E 301F
Fraccién vapor 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
Temperatura (°C) 60,0 60,0 264,5 198,3 131,7 1145 87,6 86,8 60,0
Presién (kPa) 101,3 101,3 101,3 101,3 101,3 101,3 101,3 101,3 101,3
Flujo molar (kmol/h) 23,8 23,8 13,9 13,9 13,9 13,9 13,9 13,9 13,9
Flujo masico (kg/h) 3670,8 3670,8 3353,7 3353,7 3353,7 3353,7 3353,7 3353,7 3353,7
Flujo volumétrico (m3/h) 4,123 4,104 3,705 3,705 3,705 3,705 3,705 3,705 3,705
Densidad (kg/m?3) 912,17 884,76 719,47 782,14 841,35 856,28 879,26 879,89 902,53
Fraccién masica
Metanol 0,1677 0,0864 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Glicerina 0,0000 0,0779 0,0853 0,0853 0,0853 0,0853 0,0853 0,0853 0,0853
Metil-oleato 0,0504 0,8033 0,8792 0,8792 0,8792 0,8792 0,8792 0,8792 0,8792
H2S04 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
H20 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Acido oleico 0,0015 0,0015 0,0016 0,0016 0,0016 0,0016 0,0016 0,0016 0,0016
NaOH 0,0077 0,0077 0,0085 0,0085 0,0085 0,0085 0,0085 0,0085 0,0085
Trioleina 0,7727 0,0232 0,0254 0,0254 0,0254 0,0254 0,0254 0,0254 0,0254

72



Memoria descriptiva

Tabla 16- Balance de materia. Parte 4/5

302 302A 303 303A 304 304A 305 305A 306
Fraccion vapor 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 1,000 1,000 0,000
Temperatura (°C) 20,0 60,0 60,0 25,0 60,0 150,0 150,0 150,0 150,0
Presion (kPa) 101,3 101,3 101,3 1164,2 101,3 101,3 101,3 101,3 101,3
Flujo molar (kmol/h) 1,8 1,8 5,5 5,5 10,1 10,1 0,1 0,1 10,0
Flujo masico (kg/h) 33,0 33,0 396,1 396,1 2990,6 2990,6 15 15 2989,1
Flujo volumétrico (m3/h) 0,033 0,034 0,329 0,329 3,409 3,409 0,001 0,001 3,407
Densidad (kg/m?3) 1011,10 980,42 1084,40 1084,40 845,08 449,67 0,53 0,53 777,61
Fraccion masica
Metanol 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Glicerina 0,0000 0,0000 0,7222 0,7222 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Metil-oleato 0,0000 0,0000 0,0001 0,0001 0,9859 0,9859 0,0143 0,0143 0,9864
H2S04 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
H20 1,0000 1,0000 0,0745 0,0745 0,0007 0,0007 0,9857 0,9857 0,0002
Acido oleico 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0018 0,0018 0,0000 0,0000 0,0018
NaOH 0,0000 0,0000 0,0753 0,0753 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Trioleina 0,0000 0,0000 0,1279 0,1279 0,0115 0,0115 0,0000 0,0000 0,0116
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Tabla 17- Balance de materia. Parte 5/5

306A 307 308 308A

Fraccién vapor 0,000 0,000 0,403 0,000
Temperatura (°C) 25,0 64,5 82,4 35,0
Presion (kPa) 101,3 101,3 101.3 101.3
Flujo molar (kmol/h) 10,0 9,9 2,2 2,2
Flujo masico (kg/h) 2989,1 3171 62,3 62,3
Flujo volumétrico (m3/h) 3,407 0,398 0,059 0,059
Densidad (kg/m?3) 870,54 743,20 2,46 1084,00
Fraccion masica

Metanol 0,0000 0,9998 0,3150 0,3150

Glicerina 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000

Metil-oleato 0,9864 0,0000 0,0002 0,0002

H2S04 0,0000 0,0000 0,2919 0,2919

H20 0,0002 0,0001 0,3929 0,3929

Acido oleico 0,0018 0,0000 0,0000 0,0000

NaOH 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000

Trioleina 0,0116 0,0000 0,0000 0,0000

6.2. Balances de energia
Tabla 18- Balance de energia.
Q101 Q103 Q104 Q301 Q302 Q305 Q306 Q307 Q308
Energia (MJ/h) 204,0 2.510,0 2.517,0 1.048,0 2.737,0 1947 38,1 803,5 43,7
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1. CALCULO DE LA CAPACIDAD DE LA PLANTA

Para determinar la capacidad de la planta a disefar, el primer paso sera la cuantificacion
del residuo de aceite usado de fritura en todas las islas que forman la Comunidad

Auténoma de Canarias (Figura 16).
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Figura 16- Islas Canarias. Fuente: [23]

Los ultimos datos oficiales disponibles, publicados en el PIRCAN (Plan Integral de
Residuos de Canarias) [24], estimaban este residuo en 3.000 toneladas en el afio 2014
y 4.140 toneladas en el afio 2015. Segun fuentes consultadas en el SIMAC (Sistema de
Informacion Ambiental de Canarias) del Servicio de Residuos del Gobierno de Canarias,
la cantidad de residuo contabilizada en 2017 ascendio a 5.350 toneladas. Pero estos
datos no estan actualizados ni recogen todo el posible residuo debido a que no se
efectla una recogida masiva del producto a pesar de que existen varias empresas que
disponen de la correspondiente certificacion para esta recogida. Por esta razon, se ha
realizado una estimacion de la cantidad de residuo de aceites vegetales que podrian ser

recogidos en las islas.

Para la realizacién de dicha estimacién se seguira la metodologia empleada por Brito et
al. [25], que toma como punto de partida la cantidad total de aceites vegetales de
distintas procedencias importados a las Islas Canarias. En la Tabla 19 se presentan
datos de las importaciones de aceites vegetales entre los afios 2006 y 2018 desglosadas

por tipo de aceite proporcionados por el ISTAC (Instituto Canario de Estadistica) [26].

Como se puede observar en dicha tabla, los aceites con mayor consumo son el aceite
de girasol y el aceite de oliva, cuya suma asciende a mas del 80% del total en

practicamente todos los afios en el mencionado rango de afos. Esto puede dar una idea
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acerca de las caracteristicas del residuo empleado como materia prima en la planta a

disefiar.
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Tabla 19- Importaciones de aceites vegetales a Canarias entre los afios 2006-2008, por tipo. Fuente: [26]

Descripcién 2006 2007 2008 2009 2010 2011 2012 2013 2014 2015 2016 2017 2018
Aceite de soja y sus fracciones, | 10.472 | 8.257 | 11.689 | 6.081 | 5.154 | 3.308 | 2.294 | 2.632 1.522 1.593 1.636 | 1.930 1.946
incluso refinado, pero sin modificar
quimicamente 23,2% | 18,8% | 26,3% | 149% | 12,6% | 8,3% 6,2% 6,7% 3,9% 4,3% 4,3% 4,7% 4,4%
Aceit_e de_ cacahuet_e y Ssus 0,0 0,1 0,9 0,1 19,5 0,2 0,0 0,3 0,1 0,7 0,4 0,9 2,7
fracciones, incluso refinado, pero
sin modificar quimicamente 0,0% 0,0% 0,0% 0,0% 0,0% 0,0% 0,0% 0,0% 0,0% 0,0% 0,0% 0,0% 0,0%
Aceite de oliva y sus fracciones, | 17,764 | 18.938 | 17.409 | 16.474 | 19.241 | 19.067 | 17.816 | 18.066 | 17.648 | 16.596 | 17.175 | 15.361 | 16.177
incluso refinado, pero sin modificar
quimicamente 39,3% | 43,2% | 39,2% | 40,4% | 47,2% | 47,7% | 48,0% | 45,7% | 45,5% | 45,0% | 44,7% | 37,4% | 36,9%
Los demas aceites y sus fracciones | 491 421 366 394 543 442 506 635 611 644 783 888 639
obtenidos exclusivamente de la
aceituna, incluso refinado 1,1% 1,0% 0,8% 1,0% 1,3% 1,1% 1,4% 1,6% 1,6% 1,7% 2,0% 2,2% 1,5%
Aceite de _palma y sus_fracciqnes, 2.391 | 2.060 | 2.097 | 2.052 | 1.812 | 2.236 | 1.911 1.879 | 2.096 | 2.258 | 2.663 | 2.249 1.814
incluso refinado, pero sin modificar
quimicamente 5,3% 4,7% 4,7% 5,0% 4,4% 5,6% 5,2% 4,8% 5,4% 6,1% 6,9% 5,5% 4,1%
Aceite de girasol, cartamo o algodon | 13.425 | 14.196 | 12.860 | 15.761 | 13.897 | 14.238 | 13.934 | 15.486 | 16.260 | 15.260 | 15.692 | 20.174 | 22.737
y sus fracciones, incluso refinados,
pero sin modificar quimicamente 29,7% | 32,4% | 28,9% | 38,7% | 34,1% | 35,6% | 37,6% | 39,1% | 41,9% | 41,4% | 40,9% | 49,1% | 51,9%
Aceite de COCO, de almendra de 2 1 5 9 4 2 2 246 117 6 4 30 67
palma o de babasu y sus fracciones,
incluso refinados, pero sin modificar | 000 | 0,0% | 0,0% | 0,0% | 00% | 00% | 00% | 06% | 03% | 00% | 00% | 01% | 0,2%
guimicamente
Aceite de nabo, colza 0 mostaza y 651 0,5 10,3 1,3 131 689 619 616 538 513 433 453 423
sus fracciones, incluso refinados,
pero sin modificar quimicamente 1,4% 0,0% 0,0% 0,0% 0,3% 1,7% 1,7% 1,6% 1,4% 1,4% 1,1% 1,1% 1,0%

TOTAL 45.195 | 43.875 | 44.436 | 40.773 | 40.801 | 39.983 | 37.081 | 39.562 | 38.791 | 36.870 | 38.387 | 41.086 | 43.806
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Segun datos bibliograficos [25], el proceso de fritura del aceite consume
aproximadamente un 25% del producto, convirtiéndose el 75% restante en residuo.
Suponiendo que todo el aceite importado se consume, puede hacerse una estimacion
del residuo de aceite vegetal, la cual se presenta en la Tabla 20.

Tabla 20- Aceite importado y residuo de aceite generado en Canarias entre 2006 y 2018.

AfiO Aceite import:’;ldo Aceite residyo
(toneladas/afno) (toneladas/afio)
2006 45.195 33.897
2007 43.875 32.906
2008 44.436 33.327
2009 40.773 30.580
2010 40.801 30.601
2011 39.983 29.987
2012 37.081 27.811
2013 39.562 29.671
2014 38.791 29.093
2015 36.870 27.652
2016 38.387 28.790
2017 41.086 30.814
2018 43.806 32.855

Debido a que la cantidad de aceite importado, y por tanto el residuo generado, no siguen
una tendencia clara que pueda ajustarse a una funcibn que permita hacer una
proyeccion de la cantidad de residuo generado en afios venideros, se ha decidido
calcular un promedio de los datos entre los afios 2006 y 2018. Como se puede ver en
la grafica de la Figura 17, el promedio anual calculado es de 30.614 toneladas de residuo
de aceite y el error que se comete al tomar dicha cantidad, representado por las lineas

verticales en la gréafica, es inferior al 10%.
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—o— Aceite residuo (t/afto) —— Promedio 2006-2018 (t/afio)
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Figura 17- Toneladas de aceite generado como residuo en Canarias entre 2006 y 2018.

Una vez conocido el residuo total de aceite generado anualmente, se optara por una
opcion conservadora y se considerara que so6lo podra recogerse un 80% del residuo
total, que ascenderia a 24.291 toneladas anuales. Por esta razén, la capacidad de la

planta se cuantifica en 24.000 toneladas anuales.

Los datos de aceites vegetales importados proporcionados por el ISTAC no aparecen
desglosados por islas, por lo que se ha procedido a hacer una estimacion atendiendo a
la poblacién relativa de cada una de las islas. Partiendo de los datos de distribucion de
la poblacién en el afio 2018, que se presentan en la Tabla 21, donde se tiene en cuenta
la poblacion residente y la poblacién turistica, se puede calcular el porcentaje de
poblacién total con la que cuenta cada isla.
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Tabla 21- Distribucion de la poblacion en Canarias en el afio 2018, por islas. Fuente: [26]

Poblaci(?n turistica Poblaciéln residente Poblacién total
(habitantes) (habitantes)
CANARIAS 292.849 2.127.685 2.420.534 100%
Tenerife 98.561 904.713 1.003.274 41,4%
Gran Canaria 84.576 846.717 931.293 38,5%
Lanzarote 55.011 149.183 204.194 8,4%
Fuerteventura 46.510 113.275 159.785 6,6%
La Palma 5.017 81.863 86.880 3,6%
La Gomera 2.948 21.136 24.084 1,0%
El Hierro 226 10.798 11.024 0,5%

Suponiendo que la relacién entre el aceite que se consume en Canarias y en cada una
de las islas es proporcional a la poblacion de cada una de ellas, se obtiene el consumo
de aceite para cadaisla y la generacion de residuos que se origina en cada una de ellas,

tal y como se muestra en la Tabla 22.

Tabla 22- Estimacion de la distribucidn de aceite importado y aceite generado como residuo
en Canarias en el afio 2018, por islas.

Aceite importado (t) | Aceite residuo (t)

CANARIAS 43.806 32.855
Tenerife 18.157 13.618
Gran Canaria 16.854 12.641
Lanzarote 3.695 2.772
Fuerteventura 2.892 2.169
La Palma 1.572 1.179
La Gomera 436 327

El Hierro 200 150

Una vez conocida la cantidad de residuo generado en cada una de las islas, habra que
decidir la ubicacion de la planta en funcion de los valores obtenidos. Como cabria
esperar, la mayor cantidad de residuo se generaria en las islas capitalinas, las de mayor
poblacion, con 13.618 toneladas de residuo en Tenerife y 12.618 toneladas en la isla de
Gran Canaria, por lo que la ubicacién de la planta se decidira entre estas dos islas.

El recuento por provincias asciende a 15.274 toneladas en la provincia de Santa Cruz
de Tenerife y 17.581 toneladas en la provincia de Las Palmas de Gran Canaria. Ademas,
es necesario sefalar que la cantidad de residuo generado en dos de las cuatro islas de

la provincia de Santa Cruz de Tenerife es muy baja (327 toneladas anuales en La
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Gomera y 150 toneladas anuales en El Hierro), por lo que podria no proceder
transportarlo hasta la planta.

Por esta razon y, aunque los resultados son bastantes similares, se ha decidido optar
por la ubicacion de la planta de produccion de biodiesel a partir de residuos de aceite

vegetal en la isla de Gran Canaria.
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2. DIMENSIONADO DE EQUIPOS

En este apartado se presentan y explican los célculos efectuados para el dimensionado
de los principales equipos de la planta (tanques de almacenamiento, reactores,
separadores, columnas de destilacion y columnas de lavado). El dimensionado de los
intercambiadores y las bombas del proceso queda fuera de los objetivos de este
proyecto.

2.1. Tanques de almacenamiento

La planta contara con varios tanques de almacenamiento que se usaran como depésitos
para contener una reserva suficiente de reactivos, asi como para el almacenamiento de
productos, subproductos y desechos, para su posterior uso, comercializacion o

tratamiento.

Debido a que las sustancias almacenadas en todos ellos se encuentran a presion
atmosférica, su disefio deberd ajustarse al cddigo APl 650 (American Petroleum
Institute). Dentro del alcance de este codigo estan incluidos aquellos tanques en los
cuales se almacenan fluidos liquidos disefiados para soportar una presioén de operacion
atmosférica, menor a 18 kPa, o presiones internas que no excedan el peso del techo,
con temperaturas no mayores a 93°C.

En todos los casos se emplearan tanques cilindricos verticales de techo flotante, que
permiten almacenar grandes cantidades volumétricas con un coste bajo. El

procedimiento de dimensionado sera el mismo para todos ellos.

El primer paso sera determinar las necesidades de almacenamiento en cada uno de los
tanques. Para ello, se especificara el tiempo de stock que debe tener cada uno de los
tanques, teniendo en cuenta las horas de operacién de la planta (7.929 horas anuales)
y considerando que el aceite usado se comprara 4 veces al afio, el metanol se comprara
2 veces y el acido sulfdrico y la sosa se compraran una vez. Ademas, el biodiesel se
recogera 4 veces, la glicerina dos veces y el tanque de residuos se vaciara una vez al

ano.

Una vez fijado el tiempo de almacenamiento (tg:ocx), S€ calculara el volumen del cuerpo
cilindrico (V) del tanque a partir de este, el caudal masico del fluido (Q,,,) y su densidad

(p), considerando un factor de seguridad del 20%.

1,2 Qm *stock (8)

Voo =
r p

84



Memoria de calculos

En el caso del aceite usado y el biodiesel, el volumen total se repartird entre dos tanques,
lo cual permitira contar con tanques de tamafio mas reducido, y ademas disponer de

mayor flexibilidad a la hora de realizar tareas de limpieza y mantenimiento.

Conociendo el volumen de cada tanque (V) y fijando una relacién entre la altura y el

diametro L /D = 1,5, se podra calcular el didmetro interno del tanque (D).

W=

b= (1?5. V 7'[) ©

Todos los tanques tendran un espesor minimo de 5 mm.

Para el calculo del peso de los tanques, se distinguira entre dos casos en funcién del

volumen del tanque [27]. Para volimenes inferiores a 1.500 m? se usara la expresion:
W=253-L+0,14-D*-0,28-D—-79 (10)

Y para volimenes de tanques superiores a 1.500 m?® con:
W=274-L+0,26-D*>*—0,84-D — 14,12 (11)

Donde W es el peso estimado del tanque (kg), D es el diametro del tanque (m) y L es la

altura del tanque (m).

El material seleccionado para todos los tanques de la planta sera el acero al carbono
excepto, para en tanque de almacenamiento de acido sulfdrico (TK-102) y el tanque de
almacenamiento de residuos (TK-303), en los que se optara por el acero inoxidable para

evitar posibles problemas de corrosién con el acido.

En la Tabla 23 se muestran las dimensiones calculadas para cada uno de los tanques.
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Tabla 23- Calculo de las dimensiones de los tanques

TK-101  TK-102 TK-103 TK-201 TK-301 TK-302 TK-303
Reactivo Metanol  Sulfarico  Aceite Sosa Biodiesel Glicerina Residuos
Material Acero al _ Ac_ero Aceroal Aceroal Aceroal Aceroal _ Aqero
carbono inoxidable carbono carbono carbono carbono inoxidable
I;Il(ra]rllztljeoss/Vaciados 5 1 4 1 4 5 1
tstock (M) 3960 7920 1980 7920 1980 3960 7920
Qn (kg/h) 338,5 18,2 3.030,0 28,4 2.989,1 396,1 62,3
p (kg/m3) 791,2 1.845,1 873,3 1.478,6 870,5 1.084,4 1.084,0
Factor seguridad 20,00%  20,00%  20,00% 20,00% 20,00% 20,00%  20,00%
Vr (m?3) 2.021,5 93,4 7.916,8 151,2 8.095,0 1.562,9 560,7
N° tanques 1 1 2 1 2 1 1
V (m?3) 2.021,5 93,4 3.958,4 151,2 40475 1.562,9 560,7
L/D 1,5 1,5 1,5 15 15 1,5 1,5
Espesor (m) 0,005 0,005 0,005 0,005 0,005 0,005 0,005
D (m) 12,0 4,3 15,0 5,0 15,1 11,0 7.8
L (m) 18,0 6,4 22,5 7,6 22,6 16,5 11,7
W (kg) 62,3 12,4 93,2 16,4 94,4 53,2 32,8
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2.2. Reactores R-101y R-201

Para el dimensionado de los reactores de esterificacion (R-101) y transesterificacion (R-
201) se seguira el mismo procedimiento que el llevado a cabo para los tanques de
almacenamiento al tratarse también de reactores cilindricos y operar a presion

atmosférica.

Sin embargo, en este caso no serd necesario mantener un stock, sino que el volumen
de total del tanque cilindrico se calculara en base al tiempo de reaccion (t,qqccion) de

cada uno de ellos. Se considerara de igual modo un factor de seguridad del 20%.

Q- t iy
1’2 m reaccion

V. =
r p

12)

En ambos casos, se fijara una relacion entre la altura y el diametro L/D = 2 para calcular

el diametro interno del tanque (D), teniendo en cuenta su volumen (V).

1
D= (2_")3 (13)

/A

Debido a la presencia de acido sulftrico en el reactor de esterificacion R-101, este se
construird de acero inoxidable, al igual que el resto de los equipos de la seccion de
pretratamiento. Para el reactor de transesterificacion (R-201) se optara por acero al

carbono.

El calculo del resto de parametros seguira los mismos patrones que en el caso de los

tanques de almacenamiento.

La Tabla 24 muestra las dimensiones calculadas para cada uno de los reactores.
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Tabla 24- Calculo de las dimensiones de los reactores

R-101

R-201

Reaccion
Material
treaccion (h)
Qm (kg/h)

p (kg/m?)
Factor seguridad
V1 (m?3)

N° reactores
V (m3)

L/D
Espesor (m)
D (m)

L (m)

W (kg)

Esterificacion
Acero inoxidable
15
3.669,5
900,2
20%

7.4
1
7,4
2,0
0,005
1,7
3,4
1,9

Transesterificacion
Acero al carbono
1
3.670,8
912,2
20%

49
1
49
2,0
0,005
15
2,9
0,6
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2.3. Separador S-101

Los separadores liquido-liquido son recipientes que se emplean para separar por
gravedad dos liquidos inmiscibles de densidades diferentes, esencialmente libres de

vapor.

En el separador liquido-liquido S-101, la corriente que sale del reactor de esterificacion
R-101 se separara en dos fases: una fase pesada, formada por una corriente oleosa de
aceite y la fraccion de biodiesel (metil-oleato) formada en el reactor; y una fase ligera,
de menor densidad, formada por el metanol, el agua y el &cido sulfirico. La fase pesada
se retirara por la parte inferior del decantador y la fase ligera abandonaré el separador

por la parte superior.

Para lograr una buena separacién en un asentador, el tiempo de retencién para una
fase liquida debe ser mayor que el tiempo requerido para romper la emulsién de ambas
fases. Por esta razédn, el separador escogido serd horizontal, ya que este tipo de
recipientes proporcionan una relacion de retencién / tiempo de asentamiento mayor que

los recipientes verticales.

En la separacion por asentamiento de dos fases liquidas de densidad marcadamente
diferentes, las gotas de la fase pesada tienen tendencia a caer y separarse de la fase
ligera bajo la influencia de la gravedad. Para los tamafios de particulas que se
encuentran comunmente en operaciones industriales de separacion liquido — liquido, la
ecuacion de la ley de Stokes proporciona la velocidad de asentamiento libre para las
gotas de un liquido que abandonan otra fase liquida continua:

_dy’ X(pu—p) % g

14
Vg 18 1 (14)

Siendo v, la velocidad de asentamiento (m/s), que no debera exceder a 0,0042 m/s
[28]; py la densidad de la fase liquida pesada (kg/m3); p; la densidad de la fase liquida
ligera (kg/m®); U la viscosidad dinamica (kg/ms); g la gravedad (9,81 m/s?); y dp el

diametro de particula. Debido a que el tamafio particular es una dimensién que no se
encuentra facilmente, se ha tomado un valor de 150 um, estableciendo esté como el

diametro minimo a separar.

El disefio debera cumplir con el requisito de que, para cada fase liquida continua, el
tiempo de residencia sea mayor que el tiempo de asentamiento que necesitan las gotas
del liquido disperso para separarse. El criterio que se seguird es que el tiempo de

residencia sea el doble que el tiempo de asentamiento.
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T > tar T =2-tar (15)
T > tar Try = 2-tan (16)
Con:

h,
ty, = — (17)

aL VL

hy
tgy = — (18)

aH ar

Donde T, es el tiempo de residencia de la fase ligera (min); T el tiempo de residencia
de la fase pesada (min); ta. el tiempo de asentamiento de la fase ligera (min); tan €l
tiempo de asentamiento de la fase pesada (min); h. la altura de la fase ligera (cm); hy la
altura de la fase pesada (cm); va. la velocidad de asentamiento de la fase ligera
(cm/min); y van la velocidad de sentamiento de la fase pesada (cm/min).

La altura minima de asentamiento para cada una de las fases se establecera en 1 ft
(30,48 cm) [28].

Una vez calculados los tiempos de residencia de cada una de las fases, se calculara el
volumen real del recipiente (V) como el sumatorio del flujo volumétrico (Q,,) de cada una

de las fases por el tiempo de residencia correspondiente.
V=>0,T (19)

El diametro aproximado del separador se obtendra de la grafica de la Figura 18, a partir
del volumen calculado (en ft3) y el factor F.
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Figura 18- Estimacién del volumen del separador L-L a partir del didmetro (ft) y el F (in™1).
Fuente: [28]

F (in!) se calculard a partir de la presion de disefio P,i..n, (PSi), la eficiencia por

soldadura E, el esfuerzo méximo permisible S (psi) y la corrosion permisible C (in).

Pdiseﬁo
F = 20
E-S-C (20)

91



Memoria de calculos

A partir del diametro obtenido de la gréafica (D), se estimara un diametro de disefio 6ptimo
(Duiserio) €eligiendo un valor cercado al valor calculado y a partir de este se calculara el
area del recipiente (4) y con ella su longitud (L).

2

T Dgisetio
- 4 (21)
4
L =— (22)
A

A partir de la longitud calculada se elegira también una longitud 6ptima cercana al valor
calculado (Laisefio)-

Como ultimo paso, sera necesario chequear el disefio realizado, comprobando que la
relacién Lgisero/Ddiserio €S la apropiada (se considerara apropiada cuando su valor esté
comprendido entre 1,5y 3) y que los tiempos de residencia recalculados (T:disefio) Varian
menos del 5% con respecto a los tiempos de residencia calculados inicialmente. Si no
se cumpliese alguna de las condiciones, se variaran los valores seleccionados de Dyisefio
y Ldiseﬁo-

Ese equipo sera de acero inoxidable, ya que pertenece a la seccién de pretratamiento y
esta en contacto con acido sulftrico.

En la Tabla 25 se muestran los célculos realizados para el dimensionado del separador:
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Tabla 25- Célculos para el dimensionado del separador L-L

FASE LIGERA FASE PESADA

(L) (H)

dp (M) 0,00015
p (kg/m3) 801,4 892,77
u(cP) 0,620 1,99
u (kg/m-s) 0,000620 0,00199
Va (M/S) 0,001807 0,000562
Va (cm/min) 10,841 3,370
h (ft) 1,0 1,0
h (cm) 30,38 30,38
ta (min) 2,80 9,02
Tr (Min) 5,60 18,03
Qv (m3/h) 0,7741 3,349
V (m?) 1,1
V (ftd) 38,09
Puisero (KPa) 101,30
Pdiserio (PSi) 14,22
Material Acero inoxidable
E 0,80
S (kg/cm?) 724,4
S (psi) 10301,0
C (in) 0,125
F (in') 0,014
D (ft) 3,10
Duisefio (ft) 2,90
Dudisefio (M) 0,88
A (m?) 0,61
L (m) 1,76
L (ft) 5,77
Laiserio (ft) 6,00
Ladiserio (M) 1,83

Comprobacion del disefio
Ldiserio/ Ddisefio 2,07
Vdiserio (M3) 1,12
T/Ten 0,31
Trdisefio (MiN) 5,83 18,76
AT 3,9% 3,9%
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2.4. Columnas de destilacion T-101y T-301

La funcion de las columnas de destilacion es principalmente la de separar diferentes
compuestos a partir de sus distintas volatilidades. La planta de biodiesel disefiada opera
con dos columnas de destilacion (T-101 y T-301), cuyo objetivo es la recuperacion del

metanol para posteriormente recircularlo al proceso.

El disefio de ambas columnas se ha realizado usando el programa de simulacién de
procesos quimicos Hysys, donde se han llevado a cabo los calculos tedricos de la

columnay su dimensionamiento. En los dos casos se han seguido las siguientes etapas:

— Seleccion del modelo termodindmico y definicion de componentes.
— Definicion de la corriente de entrada

— Seleccion de las condiciones de operacion

— Calculo aproximado de la columna con el método Short-Cut

— Disefio riguroso de la columna

— Dimensionado de la columna

Lo primero que habra que seleccionar al abrir el simulador es el modelo termodinamico
con el que se trabajara. Debido a la presencia de compuestos altamente polares como
el metanol y la glicerina, se usara el paquete NRTL-lIdeal (hon-random two liquid) para
predecir los coeficientes de actividad. Los parametros de interaccién entre algunos de
los coeficientes no estdn disponibles con este paquete, como es el caso del
metanol/metil-oleato, la glicerina/metil-oleato y el acido sulfirico con cualquier otro
componente. En esos casos se empleara el médulo UNIQUAC (universal quasi-

chemical) liquido-liquido para estimarlos.

En la Figura 19 se muestra una captura de pantalla del programa con la seleccién del

modelo termodinamico.
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Figura 19- Seleccion del paquete termodinamico en Hysys.

Una vez definido el modelo termodinamico, se definiran los compuestos quimicos. La
mayoria de los elementos, como el metanol, la glicerina, el acido sulfarico, el hidréxido
sbdico, el metil-oleato y el agua, estan disponibles en la libreria de Hysys como
componentes puros, por lo que pueden introducirse directamente. El Gnico compuesto
no disponible es la trioleina, que habrd que definir como compuesto hipotético

especificando alguna de sus propiedades, tal y como se muestra en la Figura 20.

il Triolein® = 2 (=
| Ea

|g85.45

Baze Properties
b olecular Weight 885 45 |

Hormal Boiling Pt [C] 5R4.20
|deal Lig Density [kgdm3] 910.00

Critical Properties

Temperature [C] B20.95
Prezsure [kPa) 360,20

alume [rm3/kgmale] 0.97170
Acentricity 1.68620

ID % Cntical £ FPoint £ TDep £ UserProp /

Estimate Unknown Props |

Figura 20- Propiedades de la trioleina para su definicion como componente hipotético.

95



Memoria de calculos

2.4.1.Columna T-101

En este apartado se explicara detalladamente el resto de los pasos realizados para la
simulacién de la columna T-101.

Definicién de la corriente de entrada

La corriente de entrada a la columna de destilacion T-101 es la correspondiente a la
corriente 108A, cuyas caracteristicas deben definirse en el programa (Figura 21).

nd 108A nd 108A
worksheet Stream Mame 1084 Worksheet Mass Fractions
. apour / Phase Fraction 0.00000 " HeO 0.037200
Conditions Tenperne]D) £3.000 Conditions Elzeg'aa:ol 0.934000
Praperties Pressure [kPa] 101.30 Properties EEE
- talar Flaw [kamalesh] 19.885 HS FE
C [f i |
R Mass Flow [ka/h] £21.10 Composition .
Hotes Liquid %'alume Flaw [m3+h] 0.7741 Motes
K Value Malar Enthalpy [k Akgmole] -2 433e+005 K Value
tdolar Entropy [k /kgmole-C] 73115
Heat Flow [kJ/h] -4 8371 e+0E
5td Lig Yol Flow [m3/h] 0.7727
< | >

| v
Total  [1.00000
Edit... Basis...
= "
Worksheet / Attachments £ Dunamice £ UserVaniables Worksheet / Attachments £ Dynamics / User Variables
. N | S
Defing from Other Stream... | e | =» it Diefine from Other Stream... | & | =2

Figura 21- Caracteristicas de la corriente de alimentacion a la columna de destilacion T-101.

Seleccién de las condiciones de operacion

Se han seleccionado las condiciones de operacion para conseguir una buena
separacion sin excederse en el dimensionamiento del equipo ni tener gastos energéticos

elevados. Para esto se han considerado los siguientes parametros:

- Presion. La columna de destilacion T-101 trabajard a presion atmosférica, ya que a
esa presion las temperaturas obtenidas en la columna no son demasiado elevadas. El

hecho de trabajar a presion atmosférica supondra un gran ahorro energético.

- Pureza del producto. El objetivo de la columna es recuperar la maxima cantidad posible
de metanol en la corriente de destilado, por lo que se establecera una pureza del 99,99%

de metanol en dicha corriente.

- Reflujo de operacion. Para efectuar el disefio de la columna se ha empleado una
relacion de reflujo externo de 3. En el caso de obtener un nimero de etapas teoricas

elevadas, se aumentaria esta relacion hasta llegar a un nimero de etapas razonable.
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Célculo aproximado de la columna con el método Short-Cut

Antes de llevar a cabo la simulaciéon de la columna de destilacion, debera conocerse
ciertos parametros de la misma. Para ello se utiliza la operacion Short Cut Destillation

como herramienta auxiliar (Figura 22).

q_cond

q_reboiler

Figura 22- Operacion Short-Cut Distillation T-101 en Hysys.

La operacion Short-Cut desarrolla calculos no rigurosos para torres simples con el
método Fenske-Underwod. Con el método de Fenske se calcula el nimero minimo de
platos y con el de Underwood se calcula la relacion de reflujo minima, permitiendo
obtener los valores iniciales para el célculo de la torre de destilacion por métodos
rigurosos. Con esta columna pueden estimarse ademas los flujos de las corrientes de
destilado y colas, las temperaturas en el condensador y en el hervidor, el plato de
alimentacion 6ptimo y el nUmero de platos ideal.

El primer paso consistira en establecer las conexiones de corrientes de materia y

energia necesarias (Figura 23).
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€ T-101
Design MName |T-101 Condenser Duty
- Geond -
Connections
Parameters
User Variables Distillate
Notes il &~
Injet 1
108 - 2
— Bieboiler Duty
n-2 il
ril
Top Product Phase n Bottams
* Liguid " Wapour 109 -
=
Design fFating 4 “WwWorksheet { Performance 4 Dynamics
Deets | | | |crored

Figura 23- Conexion de corrientes en la columna Short-Cut T-101.

Dentro de la seccién Parameters de la columna se definen las composiciones de los
componentes claves ligero y pesado en las corrientes de cola y destilado,
respectivamente, especificando los limites correspondientes a cada uno; las presiones
en el condensador y en el hervidor; y la relacion de reflujo. Todos ellos se
corresponderan con los paradmetros de operacion seleccionados en el apartado anterior,

tal y como se muestra en la Figura 24.

€ T-101
‘ Methanal ﬂ
A Companents
Lesion Component Mole Fraction
Connections Light K.ey in Bottoms M ethanol I 0.0000
Parameters Heawy Key in Distilate H20 00001
User ariables
Pressures
Mates
Condenser Pressure 101.300 kPa
FRebailer Pressure 101,300 kPa
Fieflus Fatios
E sternal Refiu: A atio 3.000
Mirimum Reflus Ratio 0.460
=
Design /Rating £ ‘Worksheet £ Perfformance { Dynamics

Figura 24- Definicién de pardametros de operacién en la columna Short-Cut T-101.

En la pestafia Performance aparecen todos los parametros calculados por Hysys una
vez que la columna ha convergido (Figura 25). Estos parametros se utilizaran para
definir la torre de destilacion que formara parte del diagrama de flujo y poder realizar asi

un disefio mas detallado.
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£ T-101
Performance e

Minimum Mumber of Traps 16.763
whohual Number of Traps 20491
Optimal Feed Stage 2.898

T emperatun
[Candenser [C] | £4.45 |
|Fiedniler [C] | 3993 |

rFlo
Rectify Yapaur [kamole/h] 73.580
Fiectify Liquid [kgmale/h] 55185
Stipping Y apour [kgmole/h] T3.580
Shipping Liguid [kamale/h] 7o.850
Condenzer Duty [k /h] -2R9E756.658
Fieboiler Duty [k /h] 2E0E481.773

% Desian £ Rating / ‘worksheet ; Performance / Dynamics /
Det= | [N [ oo

Figura 25- Parametros calculados por Hysys en la columna Short-Cut T-101.

Disefio riguroso de la columna

Con los datos del disefio basico extraidos de la herramienta Short-Cut se procedera a
la simulacion de la columna de destilacion T-101 mediante la operacion Destillation
Column (Figura 26).

Ccond

110

—
m
m
[ N
o
u
[}
[}
[
| i}
-

]
ek
=
g

Figura 26- Distillation Column T-101

El primer paso consistira en especificar las corrientes de materia y energia que van a
formar parte de la columna (la corriente de entrada a la columna, como el caso anterior,
ha de ser previamente definida), el nimero de platos que ha de constituir la torre (21
platos), la ubicacién del plato de alimentacion (plato 4) y las caracteristicas del

condensador, que para este caso se utilizara un condensador total (Figura 27).
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& Column: T-101 / COL1 Fluid Pkg: Basis-1 / General NRTL - Ideal
\ e |
Design Calumn Name [T-101 SubFlowshest Tag [COLT Congenser

* Total ¢ Paial " Full Reflux
Connections

Candenser Energy Stream

Moritar
Qeond A Delts P
S rel | [O000RPs ~ Ouhd Liguid Outet
Spes Sunimary e
Subiooling B
Hotes e nl | P ond Optional Side Draws
R EHELTD Numet | FET.3RFS
e s fme T T
1084 | 4_Man T n=fa L L
<< Stream >3 Preb
| |foioee
2 e Reboier Energy Stream
1 reb ]

Stage Mumbering

0 DeltaF
" TopDown & Battom Up | ueuuibu = Battams Liguid Dutlst
fm

Edit Tras

Design / Parameters / Side Ops / Rating / Workshest / Pertormancs { Flowshest / Risactions / Dynaiss

Figura 27- Simulacion de la columna de destilacion T-101. Paso 1. Conexiones.

En el segundo paso se especifican las presiones de trabajo del condensador y hervidor,

gue en ambos casos sera presion atmosférica (Figura 28).

o Distillation Column Input Expert EX
\ |

Condenser Pressure

101.3 kPa

Condsnser Fressure Diop

0.0000 kPa

Reboiler Pressure

01.3kPs

< Pres | Nest > Pressure Profile (page 2 of 4) Lancel

Figura 28- Simulacion de la columna de destilacién T-101. Paso 2. Presiones

El siguiente paso es opcional y en él se pueden especificar las temperaturas de salida
del condensador y del hervidor (Figura 29).

2 Distillation Column Input Expert
[64.48 I3 = |

Optional Candenser
Temperature Estimate

F4 480

Optional Top Stage
S Temperature Estimate

it

Optional Rebailer
Temperature E stimate

93.99C

< Prev | Mext > | Optional Estimates [page 3 of 4] Lancel

Figura 29- Simulacién de la columna de destilacién T-101. Paso 3. Temperaturas.
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En el dltimo paso se ha de ingresar la relacion de reflujo y el flujo de destilado (Figura
30).

Distillation Column Input Expert

| |

B

Liguid Rate |383.000

Refluz Ratio

Flow B asis ’m

< Prev | Dane.. | Side Ops > | Specifications [page 4 of 4 LCancel

Figura 30- Simulacién de la columna de destilacion T-101. Paso 4. Especificaciones

Realizados estos pasos, se pulsara el botén Run para que la columna converja. En el
caso de que esto no ocurriese habria que modificar alguno de los parametros
introducidos. En las Figura 31y Figura 32 se muestran las condiciones y composiciones

obtenidas para las corrientes de destilado y colas de columna.

= 110 - 110
Worksheet Stream Mame 110 Worksheet Mass Fractions
Conditi apour / Phase Fraction 0.00000 H20 0.000002
onditions Temperature [C] 54 477 Conditions hethanal 0.933338
Properties Prezsure [kPa] 101.30 Properties H2504 0.000000
P ralar Flow [kgmole/h] 17.780
Ci t it
ormpostion Mass Flow [ka/h] 55971 Composition
Motes Liquid Y olume Flow [m3/h] 0.7160 Motes
K alue Molar Erithalpy [k /kgrals] -2.348e+005 K Ve
rolar Entropy [kl Akgrole-C] 75737
Heat Flow [ki/h] -4.1746e+06
Std Lig Yol Flow [m3/h] 0.7154
o | g
4 | g
Tota  [1.00000
Baszis...
orksheethfotachent W viamcoBlseid Siiables = Worksheet / Attachments £ Dynamics £ User Variables
I — S
Diefing from Other Strean... | @ | 9 T iy | & |

Figura 31- Corriente de destilado (corriente 110) de la columna T-101.
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-
Worksheet Stream Name 1 Hass Frach
- : Worksheet ags Fractions
Conditions T"’PW’ / tpha%e Fraction ] 1.333200
. emperature [C] 80.959 Conditions Methanal 0.320100
Properties Pressure [kPa] 101.30 . H2504 0.296700
Composiion Molar Flow [kamole/h] 2.9248 Pireies
Mass Flow [ka/h] 61.230 Composition
Notes Liquid Yolume Flow [m3/h] 6.642e002 | Motes
K Value Molar Enthalpy [k /kamole] -2.706e+005 |
Molar Entropy [kJ/kgmole-C] 37.066 | K Value
Heat Flow [k)/h] -7.9150e+05 |
Std Lig Vol Flow [m3/h] 6.545e-002 |
<« | d|
< | ol
Tatal |1 00000
| Edr. | Basis.. |
= = =
"'-wo'k:heﬂa"- iachments /'(D‘mam'cs // sty ariobios / " Worksheet / Attachments XDynamics ‘( User Variables /
]S e
Delete | Define from Other Stream.. | - | = I Delete | Drefine from Other Stream... | 4= I = I

Figura 32- Corriente de colas (corriente 109) de la columna T-101.

Dimensionado de la columna

El dimensionado interno de la columna de destilacion T-101 se realizard con la

herramienta Tray Sizing de Hysys.

Aqui sera necesario seleccionar el tipo de plato entre las opciones disponibles: platos
con campanas de burbujero (Bubble Cap), platos con valvulas (Valve), platos perforados

(Sieve) y relleno (Packet).

En este caso, se ha seleccionado una columna de platos perforados. La Figura 33

muestra los resultados obtenidos.

Tray Results

Section | Section 1]

Internals Sieve . .

Section Diameter [m] 0.7620 | [dide DC Top Width [mm] 82.55
Max Flooding [%] 4297 | Side DC Btm Width [mm] 8255
-Sectional Area [m2] 0.4560  (Side DC Top Length [m] 0.4737
Section Height [m] 1280 | |Side DC Btm Length [m] 0.4737
Section DeltaP (kPa) 6.781 | [Side DC Top Area [m2] 2.669e-002
Number of Flow Paths 1 | |Side DC Btm Area [m2] 2.669e-002
Flow Length [mm) 596.9 | |Side Weir Length [m] 0.4737
Flow Width [mm] 6746 | Hole Area [m2] 5.136e-002
Max DC Backup [%] 17.35 | [Estimated # of Holes/Valves 2083 |
Max Weir Load [m3/h-m) 6.401 | |Relief Area [m2] 0.0000
Max DP/Tray [kPa] 0.348 |

Tray Spacing [mm)] 609.6

T otal Weir Length [mm] 473.7

"weir Height [mm] 50.80 |

Active Area [m2] 0.4027

DC Clearance [mm] 38.10

DC Area [m2] 2.6639e-002 |

Figura 33- Dimensionado de la columna de destilacién T-101 con la herramienta Tray Sizing.
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El diametro interno, aplicando un factor de seguridad del 20%, es de 0,92 my la altura

de la columna es de 12,8 metros.

La columna de destilacion T-101 esta en la seccion de pretratamiento, por lo que el
material de construccion de la misma sera acero inoxidable para evitar la corrosion

producida por el &cido sulfurico.

2.4.2.Columna T-301

La simulacién para el caso de la columna T-301 seguira el mismo procedimiento que la
realizada para la columna T-101, por lo que sélo se indicaran las caracteristicas de la
corriente de entrada 206 (Figura 34) y los resultados finales obtenidos para la corrientes
de destilado 307 (Figura 35) y la corriente de colas 301 (Figura 36).

e 206 = 206
Worksheet Stream Mama worksheet ass Frachions
.............. S etharo] 0 095400
Conditions Conditions Glycerol 0.077300
Properties Properties ﬂé%lgite ggggggg
Compasition Composition Hz0 0.000000
Notes Oleicacid 0.007500
| Motes MaOH 0.007700
KV alue -4.91Be+005 K \Malue Triolein® 0.023200
189.90
| 1.1881e07 |
Std Liq Yol Flow [mazh] 3,970
4] | B
4 | 3
Total 1.00000
Edit... Basis...
1
\WDIkShBBl,{ Attachments_f{Dynamlcs f{ User Variables / "7\ Worksheet / Attachments Dynamics £ User Variables
S 0w
Define from Other Stream... 1 | T elete | Define fram Other Stream. . | | >

Figura 34- Corriente de alimentacién (corriente 206) de la columna T-301.
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= 307 =~ 307

Worksheet EREEmETE W07 wWorksheet Masz Fractions
: M ethanol 0.933854
Conditions apour / Phase Fraction £.00000 Conditions Glycerol 0.000000
Temperature [C] 64,478 ) b-Oleate 0.000000
Properties Pressure [kPa) 101.30 Propetties HZ504 0.000000
- kalar Flow [kgmale/h] 9.8944 Composzition Hz0 0.000146
Compositian Mass Flow [ka/h] 317.06 Mot Dleiodoid 0.000000
Notes Liquid Yolume Flaw [m3/h] 0.3354 oies ¥§D|H _ 0,000000
K Value kolar E nthalpy [k Akarale] -2.348e+005 K W alue amen 0000000
kdolar Entropy [k kgmole-C) Th.39
Heat Flaw [k /h] -2.3232e+06
Std Lig Val Flow [m3/h] 0.3381
1 +
L | o | g
Tatal 1.00000
Edit... Basis...

-
Worksheet [ Attachmentz £ Dynamics £ User Variables fork sheelpialachrenizBp(V riaini:sPUllHeikvariabics

. Diefine from Other St
Delete | Diefite fram Other Stream... | 4= = | Eline Trom Tiner > ream | ha nd

Figura 35- Corriente de destilado (corriente 307) de la columna T-301.

— 301 - 301
am ‘
Worksheet Stream Name 301 wWorksheet Maszs Fractions
o apour / Phase Fraction 0.00000 » Methanal 0.000000
Conditions Temperature [C] 26450 Conditions Glyceraol 0.085300
Properties Pressure [kPa] 101.30 Properties M Dleate 0.873200
a Molar Flaw [kamale/h] 13.879 H2504 0.000000
Compasition g : Composition H20 0.000000
I.asz Flaw [ka/h) 33537 Oleicicid 0.001600
Hotes Liquid %olume Flow [m3h] 3.705 Hotes MaOH 0.008500
K Value taolar Enthalpy [kJ/kamole] -5.520e+005 K Value Triolein® 0.025400
alar Entropy [k Akgmale-C] E44.81
Heat Flow [k /] -7.BB16e+06
Std Lig Yol Flow [m3+h] 3556
| v
| d|
Tatal 1.00000
Edi... Basis...
Worksheet / Attachments £ Dpnamics £ UserVariables I Worksheet / Attachments £ Dynamics £ User Variables
| S
Delete | Drefive fram Other Stream... | 4 = Delete Diefine from Other Stream... | L =

Figura 36- Corriente de colas (corriente 301) de la columna T-301.

Se trata de una columna de relleno de 4 etapas tedricas que opera a presion
atmosférica, con una temperatura de 64,48°C en el condensador y 264,5 °C en el
hervidor. Dispone de un condensador total, y la relacion de reflujo externa es 2. El
namero minimo de platos tedricos o etapas obtenidos es 2,7 y la alimentacion entra por

encima de la segunda etapa.
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El dimensionado se ha realizado también empleado la herramienta Tray Sizing de
Hysys, que nos recomienda una columna de relleno, cuyas dimensiones se muestran
en la Figura 37.

ir Tray Sizing: Tray Sizing-1 “

Section Results

Performance

(* Traved {~ Packed Export Pressures Wigw W arnings... |
Results
Toered Tray Results
S ection Sechion_1 Section_2 -
Table Internals Packed Packed =
Flat Section Diarneter [m] 0.4572 0.7620 7]
tax Flooding [%] 45.29 53.49
-Sectional Area [m2] 01642 04560
S ection Height [m] 0.8237 0.9217
Section DeltaP [kPa) 0.1192 01841

Murnber of Flow Paths

Flowvs Length [mm]

Flows “wfidth [rnm]

tax DC Backup [%]

b ax \weir Load [m3dh-m]

tax DFP#Tray [kPa]

Tray Spacing [mm]

T otal 'Weir Length [mm)]
eir Height [rmm]

W ctive Area [me2] -

Design 5 Performance ¢ Dynamics

Delete I

Figura 37- Dimensionado de la columna de destilacién T-301 mediante la herramienta Tray
Sizing.

La seccion 1 esta formada por las etapas 3 y 4 (aquellas situadas por encima de la
alimentacién) y la seccion 2 por las etapas 1y 2.

Tomando un factor de seguridad del 20% sobre el mayor diametro entre ambas
secciones, se seleccionard un didametro de 0,91 metros. La altura de la columna

corresponderd a la suma de ambas secciones, 1,8 metros.

La columna T-301 ser& de acero al carbono, mas barato que el acero inoxidable pero
resistente a elevadas temperaturas.
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2.5. Torre de lavado T-302

El dimensionado de la torre de lavado se ha efectuado también con Hysys. El
procedimiento es similar al seguido con las columnas de destilacion, pero habra que
seleccionar la torre correspondiente, que en este caso serd Liquid-liquid extractor
(Figura 38).

Figura 38- Liquid-liquid extractor T-302

Las corrientes de alimentacion a la columna seran la corriente 301A, de la que se quiere
eliminar la glicerina y el NaOH, que se introduce por la parte inferior de la misma, y la
corriente de lavado 302A por la parte superior, que en este caso es agua. La cantidad
requerida de agua se ha ajustado de modo que se consiga eliminar la maxima cantidad
de glicerina y NaOH sin sobredimensionar en exceso la columna. Las caracteristicas y

condiciones de operacion de ambas corrientes se muestran en las Figura 39 y Figura
40.

nd 301A = 301A
Worksheet Stream Mame 30a, Worksheet Mass Fractions
T .| [Wapour / Phase Fraction 0.00000 — td ethanol 0.000000
Conditions Temperature [C] 50000 Conditions GIyDczlemI 0.025300
=1 b P ) . -Oleate 0873200
e Hicks Fow [lfg]molefh] 13679 e R BLTBRTIT
Composition : Composition H20 0.000000
b azz Flowe [kalh] 33837 Oleicicid 0007600
Motes Liquid Yolume Flow [m37/h] 3705 MNotes NaOH 0005500
K. W alue tdolar Enthalpy [k /kamale] -6.740=+005 K Value T rialein® 0.025400
Molar Entropy [k Agmole-C] 264.26
Heat Flow [kJ/h] -3.3544e+06
Std Lig %ol Flow [m3/h] 3.566
| i
]| -l
Totsl  [1.00000
Edi.. | Basis.. |
' Worksheet / Attachments KDynamics 4( |ser Variables /' =, Work sheet fAttachments XDynamics /( User Yariables /
I — S
Delete I Define from Other Stream... | = I = I e 51 | Define from Other Stream... I ’T,TI

Figura 39- Corriente de alimentacién inferior (corriente 301A) a la columna T-302.
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- 3024 - 302A
wWorksheet Stream Mame 3024 Worksheet Mole Fractions
- apour / Phase Fraction 0.00000 - t ethanal 0.000000
OnCIbn: Temperature [C] E0.000 Canditions G lycerol 0.000000
Praperties Pressure [kFa] 101.30 = b M-Oleate 0.000000
S Mholar Flow [kamole/h] 18318 openes 20} U000
e — Mass Flow [ka/h] 33.000 Composition ) 1.000000
Notes Liquid Volume Flow [ma/h] 33076002 Netes e T
K Walue Malar Enthalpy [k Akgmole] -2.822e+005 Trialein® D.DDDDDD
Molar Entropy [k kamole-C] 14333 [SElD ]
Heat Flaw [k /h] 51701 e+05
Std Lig Yol Flow [m3/h] 3.252e-002
4 3
4 | v
Total 1.00000
Edi... Bass...
= Worksheet / Attachments £ Dynamics Uzer Variables —_
Worksheet / Attachmentz £ Dynamice £ User Variables
S
S
Delete | Define from Other Stream... | i =
| Define from Other Streamn... | @ | 5

Figura 40- Corriente de alimentacién superior (corriente 302A) de la columna T-302.

La columna opera a presion atmosférica y consta de 4 etapas. Con estos parametros se
obtiene la corriente 303, que sale por la parte inferior de la columna y esta formada
principalmente de la glicerina y el NaOH que se queria eliminar, asi como la mayoria del
agua introducida (Figura 41). La corriente 304, que sale por la parte superior y esta
formada principalmente por metil-oleato, con trazas de aceite sin reaccionar y agua
(Figura 42).

e 303 — 303
Worksheet Stream Mame 303 Worksheet Mass Fractions
- apour / Phaze Fraction 0.00000 - Methanal 0.000000
Conditions Conditions Gilyceral 0.722200
lempeiabuc] 2} B M-Dleale 0.000100
Properties Prezsure [kPa] 101.30 Properties HoE04 0.000000
Compuosition Molar Flow [kgmale/h] 5.5473 Composition E 0.074500
ass Flow [kgsh] 3596.10 OleicAcid 0.000000
Nates Liguid Yolume Flovs [m3/h] 0.3289 Notes HalH 0.075300
K Valus Molar Enthaipy [k /karale] -4.B60e+005 K Walue Trioleir® 0.127300
dolar Entropy [k Akgmole-C] 38651
Heat Flow [kJ/k] -2 G961 e+05
Std Lig Yol Flow [m3/h] 03451
| »
< | v
Total  [1-00000
Edi... Basis...
—_— = . .
Worksheet [ &ttachments £ Dynamics / UserYariables Worksheet [ Attachments / Dynamics f User Variables
o me e w ]
| Define from Other Shean... | & = Delete | Define from Other Strear... | - =

Figura 41- Corriente de salida inferior (corriente 303) de la columna T-302.
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= 304 - 304
- =
Worksheet Stream Mame Worksheet Mass Fractions
e ‘apour / Phase Fraction " M ethanal 0.000000
Cor T'émperature ] Conditions Glycerol 0.000000 |
P I Sttt skt ) M _Dleate
Froperties Frezsure [kPa) Praperties HIE0
Campasiian tolar Flow [kgmale/h] Composition H20
OleicAcid
MNotes | Motes MaOH
K Value 7.072e+005 | K Value Triolein®
34532
Heat Flow [kl /h] -7.1563e+06 |
5td Lig Wal Flaw [m3/h] 3.408
4| L
K ol
Tatal 11 00000
Edt. | Basis. |
-
\Wotksheel Fi Attachments_;{Dynamics_;{ User Variables / ‘=\\kasheel / Attachments ,{Dynamics ﬁ(( User Variables /
Dielete ; Define fram Other Stream... 1 T Delete ; Define from Other Stream... 1 4 i = g

Figura 42- Corriente de salida superior (corriente 304) de la columna T-302.

Una vez realizada la simulacién, se procede al dimensionado de la torre de lavado
empleando nuevamente la herramienta Tray Sizing, cuyos resultados se muestran en la

Figura 43.

h Tray Sizing: Tray Sizing-1
| | m=|
Section Results
Hetfoimance) ' T;ayed " Packed Export Pressures | Wiew Warnings. .. |
Results
Treped Tray Results
Section Section_1 -
Table Intemals Packed I
Plat Section Diameter [m] 0.3043 [
b4 ax Flooding [#] 11.27
-Sectional Area [m2] 7.297e-002
Section Height [m] 0.9144
Section DeltaP [kPa] 8.481e-003

MHurnber of Flow Paths

Flove Length [mm]

Flowvs 'width [rmm]

b ax DT Backup [%]

b ax weir Load [m3sh-m]

b ax DP/Tray [kFa]

Tray Spacing [mm]

T atal ‘weir Length [mm]
eir Height [mm]

\ctive Area [m2]

|4

Design 5, Performance / D ynamics

Delste I — T

Figura 43- Dimensionado de la torre de lavado T-302 mediante la herramienta Tray Sizing.

En base a los resultados obtenidos y tomando un factor de seguridad del 20% para el

diametro de la torre, se obtiene un diametro de 0,37 metros y una altura de 0,91 metros.

El material seleccionado para la torre de lavado T-302 sera acero al carbono.
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2.6. Separador flash S-301

El separador flash S-301 es un separador gas-liquido vertical cilindrico, para cuyo
dimensionamiento se empleara la ecuacion de Souders-Brown.
PL — Pc

Vmax = Ks X P — (23)
L

Mediante esta ecuacién se calcula la velocidad maxima permitida para el vapor dentro
del recipiente (v,4), en funcion de una constante de disefio o parametro de
dimensionamiento (K), y las densidades de las fases de gas y liquido (p; v pg,

respectivamente) a la temperatura de operacién (150°C).

El pardmetro de disefio K, en la ecuacion Souders-Brown es una constante empirica 'y
factor clave en el dimensionamiento de los separadores gas — liquido. Su valor depende
de varios factores, incluyendo entre otros la presion de operacién del equipo; las
propiedades de los fluidos, que varian con la temperatura; la geometria del separador;
las cantidades relativas del gas vy liquido; o el disefio y rendimiento del elemento de
entrada. En este caso, debido a que la presion es menor de 7 bar, se tomara un valor
de 0,107 m/s [29].

Una vez determinada la velocidad maxima permitida para el vapor dentro del recipiente
es posible calcular el area seccional minima del recipiente respetando el flujo de gas por

la siguiente expresion:

Qg

vmax

(24)

Apmin =

Donde Q. es el caudal volumétrico de gas a las condiciones de operacion del separador

(150°C y presion atmosférica).

A partir del valor del area seccional minima del separador, se calculara el diametro
minimo requerido del recipiente (D,,,;,) despejando de la ecuacion:
T

Apmin = Z ’ Drznin ’ FG (25)

Siendo F; la fraccion del &rea seccional disponible para el flujo de gas, que toma valor
1 para los separadores verticales [29] y es funcion de la altura de la fase liquida para los

separadores horizontales.
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Como factor de seguridad se incrementard un 20% el valor del didmetro minimo

calculado para la obtencion del diametro de disefio del separador (D). Tomando una

.. L z
relacion - =35se calculara la altura del separador (L).

El separador S-301 estara fabricado de acero al carbono.

En la Tabla 26 se muestran los célculos efectuados para la obtencion de los parametros
de disefio en el separador:

Tabla 26- Calculos para el dimensionado del separador gas-liquido S-301

S-301
T (°C) 150
Material Acero al carbono
pc (kg/m3) 0,53
oL (kg/m?3) 777,61
Ks (M/s) 0,107
Vmax (M/s) 0,107
Qc (m3/h) 2,807
Qc (m?3/s) 0,0008
Fe 1
Anmin (M?3) 0,01
Dmin (M) 0,10
D (m) 0,12
L/D 3,5
L (m) 0,34
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2.7. Intercambiadores de calor

Aunque en este trabajo no se ha realizado el dimensionado de los equipos auxiliares de
la planta, si se han simulado mediante Hysys los intercambiadores de calor empleados,
obteniendo de este modo las corrientes de energia de la planta y los principales

parametros de los intercambiadores.

2.7.1.Intercambiadores de calor

Los intercambiadores de calor se han simulado en Hysys empleando la operacién Heat

Exchanger. En la Figura 44 se muestra la simulacion para el intercambiador E-102.

& o8
5 AL
TAD

Figura 44- Heat Exchanger E-102 en Hysys.

Se trata de un intercambiador de carcasay tubo en el que la corriente caliente (corriente
301) circula por los tubos en paralelo a la corriente fria (corriente 103), que circula por

la carcasa, tal y como puede verse en la Figura 45.

E= ] E-102
Design Tube Side Inlet Name IE -0z Shell Side Inlet
Connections |3m C I1 0z j‘
i e
Specs
. Tube Side Shell Side
User Variables
Tubeswda Flomwshest Shellslde Flowsheet
Neftzs | Case[Main) | Casa M ain
Tube Side Outlet Shell Side Outlet
|3D1 o] T I 2 |1 034 - I

%, Design £ Rating K\Mnrksheal K Perfarmance ,(Dynamics Vi
peicte | T e |

Figura 45- Conexionado de corrientes en el intercambiador E-102.
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Algunos de los parametros calculados por el simulador son la energia intercambiada
entre los fluidos; el producto U-A, donde U es el coeficiente global de transmision de
calor y A es el area de intercambio de calor; la diferencia de temperatura media
logaritmica (LMTD); y el factor de correccion Ft, parametro adimensional que representa

el grado de desviacion entre la temperatura media (AT) y la LMTD.

Para el caso del intercambiador E-102 (Figura 46), la energia intercambiada por los
fluidos es de 2.040-10° kJ/h, el producto U-A es 3,67-10°% kJ/°C-h, LMTD tiene un valor
de 55,64°C y el factor Ft es 0,9522.

n E-102
Performance Overall Perfarmance

p Duty 2 040e+05 kl/h
DeErh Heal Leak 0.000e-01 ki/h
Flats Heat Loss 0.000e-01 kJ/h
Tables [y 3678403 kJ/T-h
in. Approach 54471 C

LMTD 55.64 C

Detailed Performance

Ui Curvature Eror 0.0000 kJ/C-h

Hot Finch Temp 114.4713C
Cold Pinch Temp 60.0000 C
Ft Factor 0.9522
Uncorected LMTD 5e.431C

I_ Design £ Rating { ‘waorksheet ', Performance / Dynamics

Delete . I~ fanored

Figura 46- Pardmetros calculados por Hysys para el intercambiador E-102.

Los parametros obtenidos para el resto de los intercambiadores (E-105, E-201, E-303 y

E-304) se muestran en las Figura 48 a Figura 50.

Figura 47- Parametros calculados por Hysys para el intercambiador E-105.

E-105

Overall Performance

Dty 5.420e+05 kl/h
Heat Leak 0.000e-01 kdih
Heat Loss 0.000e-01 kd/h
Ll 4 80e+03 kJ/C-h
tin. Approach 98.083C
LMTD 1130C
Dretailed Performance

LI Curvature Error 0.0000 kJAC-h
Hot Finch Temp 1331826 C
Cald Pinch Temp 3810000C
Ft Factor 0.97E8
Uncomected LMTD 115633 C
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E-201

Overall Performance

Duty 1.469e+05 kl/h
Heat Leak 0.000e-01 klsh
Heat Loss 0.000e-01 ks
[ 1.95e+03 kJ/C-h
Mit. Approach 73183C
LMTD 7521C
Detailed Performance

& Curvature Error 0.0000 kJ/C-h
Hot Pinch Temp 1331826 C
Cold Pinch Temp £0.0000 C
Ft Factor 0.9965
Uncorected LMTD TE23C

Figura 48- Parametros calculados por Hysys para el intercambiador E-201.

E-303

Owverall Performance

Druty 5.996e+05 kl/h
Heat Leak. 0.000e-01 kJ/h
Heat Loz 0.000e-01 kJ/h
L& 5.09e+03 kJ/C-h
Mit. Approach 114500 C
LMTD 117.7C
Detailed Performance

LA Curvature Error 0.0000 kJ/C-h
Hot Finch Temp 264.5000C
Cold Finch Temp 1500000 C
Ft Factor 0.9333
Uncorected LMTD 126.023C

Figura 49- Parametros calculados por Hysys para el intercambiador E-303.

E-304

Owerall Performance

Dty 5.572e+03 kl/h
Heat Leak 0.000e-01 kJ/h
Heat Lozs 0.000e-01 kJ/h
Ll 1.26e+02 kJ/C-h
Min. Approach 27.578C
LbATD 4423 C
Detailed Performance

L&, Curvature Error 0.0000 kJ/C-h
Hat Pinch Temp 875783 LC
Cold Pinch Temp E0.0000C
Ft Factor 0.9373
Uncorrected LMTD 44,345 C

Figura 50- Parametros calculados por Hysys para el intercambiador E-304.

En todos ellos, la corriente caliente 301 circula por los tubos en paralelo a la corriente

fria correspondiente, que circula por la carcasa.
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2.7.2.Condensadores, hervidores y enfriadores

En la Figura 51 se muestran los valores de las corrientes de energia y la potencia
requerida para su funcionamiento calculadas por Hysys para los condensadores,
hervidores y enfriadores de la planta. El condensador E-103 y el hervidor E-104 forman
parte de la columna de destilacion T-101; el condensador E-301 y el hervidor E-302 de
la columna T-301,; los enfriadores E-101, E-305, E-306, E-307 y E-308 se han simulado

empleando la operacién Cooler de Hysys

Condensador E-103

N2

< Q302
2.737e+006k)/h
760.3 kW

(- o

Enfriador E-306 Enfriador E-307 Enfriador E-308

Figura 51- Parametros calculados por Hysys para los condensadores, hervidores y enfriadores.
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CONCLUSIONES

En este proyecto se propone el disefio preliminar de una planta de obtencién de
biodiesel a partir de aceites vegetales usados recogidos en Canarias. Las principales
conclusiones extraidas durante su elaboracion pueden resumirse en los siguientes

puntos:

-El transporte es el sector que mas energia final consume en Canarias, muy por encima
de la media nacional, siendo el culpable de la mayor parte de las emisiones de gases
de efecto invernadero producidas. Esto, sumado a la dependencia energética del
exterior y de los combustibles fésiles, hacen que sea imprescindible actuar en el sector
y diversificar las fuentes de energia. En ese sentido, los biocarburantes pueden jugar un
papel fundamental y un biodiesel producido en las mismas islas podria ayudar a mitigar

parte de los problemas planteados.

-Como materia prima para la planta se propone la utilizacion de 24.000 toneladas
anuales de aceite vegetal usado recogido en Canarias. De este modo, ademas de
emplear en la produccién de biodiesel un recurso disponible en las propias islas, se
daria salida a un residuo que actualmente no parece estar siendo bien gestionado y
cuya valorizacion permitiria cerrar el ciclo de vida del producto propuesto por la

economia circular.

-Para lograr recoger todo ese residuo es necesaria la elaboracién de un plan exhaustivo
de recogida del aceite, pues los planes actuales (PIRCAN) apenas lo mencionan y no
se dispone de datos fiables de recogida, ya que no todo el aceite recogido es

contabilizado.

-Se ha demostrado que es posible adaptar esta materia prima al proceso de obtencion
de biodiesel por transesterificacion basica, la mas empleada y probada comercialmente.
Para ello, previamente a la transesterificacion, se ha realizado una esterificacion acida
con el fin de reducir la cantidad de acidos grasos libres que presentan por lo general los
aceites usados. Con este pretratamiento, el contenido en acidos grasos libres del aceite
ha disminuido del 6% inicial a un 0,15%, situandose por debajo del 0,4% considerado

adecuado para la transesterificacion basica.

-La planta dispone de dos reactores (esterificacion y transesterificacion), un separador
liquido-liquido, dos columnas de destilacion, una torre de lavado, un separador gas-
liquido y quince tanques de almacenamiento (dos tanques para almacenamiento de
metanol, uno para el acido sulfirico, cuatro para el aceite usado, uno para el hidréxido

sédico, un tanque de residuos, cuatro tanques de almacenamiento de biodiesel y dos
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tanques para la glicerina). Como equipos auxiliares cuenta con dos condensadores, dos

hervidores, cinco enfriadores y cinco intercambiadores de calor.

-La energia consumida en la planta se estima en 10.096 MJ/h, de los cuales un 52,04%
corresponde a los hervidores, un 35,24% a los condensadores y un 12,72% a los

enfriadores.

- Partiendo de 3.030 kg/h de aceite usado y empleando 338,5 kg/h de metanol fresco,
18,2 kg/h de é&cido sulfurico y 28,4 kg/h de hidroxido sddico, se han obtenido 2.989,1
kg/h de biodiesel, lo que supone un rendimiento del 98,65%. Ademas, se han obtenido
396,1 kg/h de glicerina como subproducto, que podria ser purificada y posteriormente
vendida o vendida directamente, y 62,3 kg/h de residuos, cuya purificacion puede ser

planteada para recuperar los catalizadores empleados.

-El biodiesel obtenido como producto presenta una pureza del 98,64%, un contenido en
agua de 200 mg por kg de biodiesel, una densidad de 877,7 a 15°C y una viscosidad de
4,96 mm?/g a 40°C, cumpliendo las principales especificaciones de la normativa EN

14214 para su comercializacion.

-Aunque la viabilidad técnica del proceso ha quedado demostrada, seria necesario un

estudio econémico que verificase la viabilidad econémica del mismo.

CONCLUSIONS

Preliminary design of a biodiesel production plant from waste cooking oil collected from
the Canary Islands is proposed in this project. Main conclusions drawn can be

summarized as following:

-Transport sector is the biggest consumer of final energy in the Canary Islands, well
above national average, being responsible for the main share of green-house gases
emissions produced. This together with a near-complete dependence on imported
energy and fossil fuels, makes necessary to take measures in this sector and to diversify
energy sources. In this regard, biofuels can play a vital role and producing an own

biodiesel in the islands could help to mitigate part of the described issues.

- The use of 24.000 tonnes of waste cooking oils collected from the islands as feedstock
is proposed. In this way, in addition to take advantage of own resources in the biodiesel
production, a currently mismanaged waste may be disposed. Its valuation could also

allow closing the product life cycle proposed by the circular economy.
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--To collect this quantity of residue, a comprehensive collection plan for waste oil should
be developed. Current plans (PIRCAN) hardly mention it and there are no reliable data
of collection since not all the collected oil is accounted for.

-It has been proven that it is possible to adapt this raw material to the process of obtaining
biodiesel by basic transesterification, the most used and commercially proven process.
For that purpose, an acid esterification has been performed prior to the transesterification
in order to reduce the amount of free fatty acids in the waste cooking oils. With this pre-
treatment, the free fatty acids content of the oil has decreased from the initial 6% to
0.15%, being below the 0.4% considered adequate for basic transesterification.

-The plant is fitted with two reactors (esterification and transesterification), a liquid-liquid
separator, two distillation columns, a washing tower, a gas-liquid separator and fifteen
storage tanks (two methanol storage tanks, one for sulfuric acid, four for used oil, one
for sodium hydroxide, one waste storage tank, four biodiesel storage tanks and two tanks
for glycerine). As auxiliary equipment, it has two condensers, two reboilers, five coolers

and five heat exchangers.

-The energy consumed by the plant is estimated at 10,096 MJ/h, corresponding 52.04%

to the reboilers, 35.24% to the condensers and 12.72% to the coolers.

- Starting from 3,030 kg/h of waste cooking oil and using 338.5 kg/h of fresh methanol,
18.2 kg/h of sulfuric acid and 28.4 kg/h of sodium hydroxide, 2,989.1 kg/h of biodiesel
have been produced, representing a yield of 98.65%.

In addition, 396.1 kg/h of glycerine have been obtained as a by-product, which could be
purified and subsequently sold or be directly sold without further processing, and 62.3
kg/h of waste, which could be purified to recover the catalysts.

-The final product is a biodiesel with 98.64% purity, a water content of 200 mg per kg of
biodiesel, a density of 877.7 at 15°C and a viscosity of 4.96 mm?/g at 40°C. Thus, the
main EN 14214 Standard specifications for biodiesel commercialization are fulfilled.

-Although the technical viability of the process has been demonstrated, it would be

necessary an economic study to verify its economic viability.
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Anexo

Tabla 27-Evolucién del consumo de energia primaria entre 2007 y 2017. Fuente: [1]

Growth rata per anrum Shera

Millicn tennas o squivalant 2007 008 200 w0 bl 12 i 014 015 NE A7 7 20E-E 007
us 238 22675 BRI ZI35E 26T 21610 E21 ZMEZ 22270 2260 Z248| D&k 03% 165%
Canada M4 3207 3037 305 33T 3108 335 334 3L 3300 3487 33w 0O0% 2ER
Mexico 1673 170 1685 1746 1831 1843 1857 1657 ME16 1549 1883 &% 16% 14%
Tiotel North Amenca 28085 27504 PE3IS  I7I07  27A29 266 FU3E3  JVBEE 27307 77618 XTAB| 0Tk * 5%
Argentina 733 78T 726 774 78.9 81.2 B4S BA.g G6.4 BEE 868 05K 1% 06%
Birazil 2796 403 23B8 2EI6 66 F3E 2943 301B 7980 2930 2844| O08R 3% 2I%
Chile 325 322 s 37 345 353 =7 = 358 e A 1% 1.7% 03%
Colombéa 308 338 37 0 358 383 388 40.7 415 421 426 168% 3% 03%
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Kazakhstan 5.1 564 508 549 €05 62.7 @35 B4 631 645 64| 48% I8% O05%
Russian Federation 6731 EB76E B44E 6632 @917 BT 6O39 GEDE  E7GE 6806 6843 1% 03% G&I%
Turkmenisizn M 47 229 6.1 272 208 o 87 33z 37 AT sE% 4E%R 0I%
Ukraing 1348 1385 N34 15 1283 1231 ME2 086 840 BE1  B18( -48% AE% 06%
WUzhekistan 45.4 520 434 433 448 add 44.0 45.6 484 473 40| 08%  OTR  03%
Other CI5 16.6 16.1 158 160 168 164 175 17.5 178 B0 186 33% 1.5% 0I%
Totdl CIS OE9.8 O981 9268 BETE D060 104 SR82  OET0  ORDY 9720 6ME0| 08% Q0% THe
Iran 26 04 7T 218B EAE  228% 2406 2561 384 2508 ZmA4|  B3% 32 Z0%
Irag 8.1 ricl) 326 37 367 300 420 40.2 403 461 42 0%  BTE DA%
[sragl B0 33 23 17 43z 253 Ha 133 ME M3 BBl 4% 13% 0%
Kuwait 73 ok 311 35 336 373 3BT 35.2 382 363 M3 15% 33% 03%
Oman 143 175 178 0.8 225 M5 a4 113 B8 B2 N4 10%  BE® 0I%
Qatar 263 233 34 8.3 323 3E.1 40.4 441 406 g B B7% EE% DA%
Saudi Arabia 1E8.0 1843 1843 2130 FAEF 2330 230 2|06 ISET 2645 2643 17%  BO®% Z0%
United Arab Emiratas 7 g1.0 798 B37 g8z 927 573 972 163 1086 1087 | 05%  BS® DA%
Other Middie East 563 BE3 BBS BE0 548 5.1 409 B0.1 478 468 469 05k  -15%  03%
Tootal Middle East G182 BS7 B2 M43 M08 TN 78R3 BZ31 B4B3 8607 BA72| 34% 4% AE%
Algeria M4 364 386 36 389 456 42 ED.4 530 530 B2 08k G0% 04%
E?‘,'p‘t £7.3 nr T4E Ta4 1.7 5B B3 E23 a4 BE2 B16| 42% 33K OTR
[eg eei] 140 154 150 16.7 176 178 182 18.4 188 181 W|E[ TR 3K D%
South Africa 1169 1264 1251 1265 1248 1230 1238 1S5 1206 1230 1206 -16%  0E% 09%
Oither Africa 19143  T18E 1200 1277 1237 1316 1382 1479 USR5 1547 1646 EEk  36%  1.0%
Total Afnca 3468 367 3734 S3B6A 3864 O0F 4106 4361 4294 45RO 46| 29% IRk 33%
Australia 1267 1280 1262 172 13@E 1320 139 131 1380 1385 1294 03% 11%  1.0%
Bangledash 17.8 18E 208 218 230 250 55 6.8 311 319 ;|0 36% BER 0I%
Chire 21803 22312 3285 24013 26300 77990 P70 29735 30089E 30472 3M322| 3Tk 44% 23I%
Chires Hang Kong S&R 5.2 244 266 T 284 73 780 7.3 281 2B 208 T4% 16% 0%
Indiz 4504 4763 5120 53O0 EO7 BO0F EX3E 6BEB  EBEAD 7223 TRAF| 46%  ETR  BER
Indonesia 1344 1327 1374 1509 1846 173X 1776 1860 1664 1674 TMR2|  s0% EEW 13
pan | G244 BIBD 4723 GMAB 477E 4750 4713 4567 4530 4512 4664 14% -1E6®% 34%
I alaysia T2 800 77 El6 828 BA.1 53.1 ok 6.1 976 BA6( 4% 0 07%
Mew Jectand 18.3 195 184 0.0 198 200 202 n.1 N3 ny 1% 1.2% 0%
Pakistan B2.0 624 632 B34 B35 641 B43 86.7 2 765 B08( B1% ZE® 0E%
Philippines LA B0 283 793 88 308 3@ 348 383 405 42 E9%  46% D3
Sin ] 55.8 503 B8 BE.6 T3 76 T36 758 806 BiE  BES 7% 40%  DE%
Sauth Korea 17 MII  MI3 5AT A0 7R3 ITET 793 40 g3 2668 16% I5®% 1%
S Lanka E5 51 53 57 ] BD &1 6.4 74 74 77 48% 33 DI
Tawan 118 1068 1041 104 1103 1100 1118 Med4 NE9 1140 15 13%  D5% 09%
Thailand 42 855 888 1080 1081 187 MET 1221 1MI 13B8 187 8% 36w 10%
Vietnam an 386 334 44.6 510 534 512 62.7 BEE 735 T3 27% % DE%
Other Asia Pacifia 445 462 423 45.4 460 4B 458 533 555 1 665 SE% 34%  D5%
Totsl Asia Pacific 41952 43106 44711 46061 40511 G511E2 GEMEAS 53820 G47X4  5GESS G74AE 1%  35% 415%
Taotal World 116884 117385 115409 121194 124144 12680.0 178203 128630 130602 137685 135112 2% 1% 100.0%
of which: DECD SAO39 56393 GIGTS 55749 55194 54635 G5DRE  S4R1 54846 G5540E 56060 13%  0I% 415%
Man-0ECD 58845 60993 6182 G346 68360 7165 TIM4  T4TZE TBEGE  TIORET 79061 28%  33% GSE5R
European Union 18238 1BI65 17113 1747 1766 1700.B 16807 16FET 16482 16564 16882 18%  -1l0% 125%

127




Anexo

Tabla 28- Consumo de energia primaria por tipo de combustible en 2016 y 2019. Fuente: [1]

I e T T 1

Matural Nuckear - Renaw- Matural MNuckar Hydro-  Raenaw-
Milion tonnes of equivalant il gas Cod  erergy i ables  Total il gas Cod  energy ﬁn‘ﬁl‘n‘ ables  Total
Us 8076 6451 306 1948 |7 B30 Z2HM0| 9133 €3/E @ 191.7 67.1 g45 22348
Canada 107.0 841 189 218 876 BE 330 1086 985 186 218 BE 103 2487
Mexico 90.1 780 12.4 24 B2 41 1848 85.8 7583 131 2.5 1.2 44 1893
Total Morth Americs 1146 #B2 3718 2161 154.2 OEE J7E1.9| 11086 8107 3638 216.1 1641 a5 27728
Argenting 327 418 10 18 BT 0.7 BES 316 417 1.1 14 b4 0.7 5.8
Brazil 1387 324 158 3.8 86.2 19.1 2830 1356 330 165 3B BIB 22 44
Chile 181 51 74 - 45 25 318 183 52 67 - 51 30 8.2
Colombia 185 82 55 - W6 04 421 167 BE 40 - 130 04 428
Ecuadar 115 05§ - - 36 o1 1Al n3 05 - - 45 01 185
Paru 118 BS 10 - 54 06 53 121 58 10 - BE 06 %8
Trinidad & Tobago 22 160 - - - 1 182 22 159 - - - 1 181
Venezuelz 260 330 03 - 15.0 t TA3 243 324 03 - 174 t 742
Cithies 5. & Cent. America 66.1 B3 38 - 226 52 1G9 6.6 Bl 32 - 220 56 147
lotal 5. & Cent. America 3208 1506 8 55 156.4 86 60EAR 3168 1481 327 50 1823 328 THDE
Austria 13.3 11 30 - oo 25 #8 134 17 32 - B& 28 3.8
Belgum . 325 139 30 8B 0. 31 624 322 14.1 28 b5 01 315 [ ]
Czach Republic BA 0 168 55 05 1.7 38 BE 12 160 B4 04 17 41.6
Finland 10.0 1.7 44 83 36 33 283 87 1.6 41 51 33 37 278
France m.2 3E3 g2 M2 136 84 2388 |7 3EE a1 a0 1.1 24  H78
Germeny 173 730 758 182 46 383 3m2 1198 s 7.3 172 45 48 6
Graeca 154 34 44 - 13 21 26.6 185 41 43 - ] 22 278
Hungary 73 80 23 36 ol 07 720 78 85 23 36 t 07 23.2
ftaly S8B B85 1o - 1] 148 1538 60.6 820 98 - B2 155 1560
Matherkands 411 w7 102 ok} t i3 E5.2 408 310 a1 12 t 40 88.1
Morway 10.1 38 08 - 322 05 47.3 10.1 38 08 - 320 a7 476
Poland 2937 157 435 - 0s 47 m|s 318 165 437 - 0e 48 1021
Portuga 120 4.4 32 - 36 37 264 125 B3 35 - 13 3.7 264
Romania 88 B3 53 28 4.1 20 328 0.0 02 57 2B 32 22 138
Spain 108 27 al 5.2 T8 0.7 3 108 27 a1 1B 1.2 0.8 6.4
Swadan 842 250 105 133 B2 154 1387 B4E 275 134 13.1 1z 157 1388
Switzerland 155 0g 21 143 14.0 6.1 528 158 o7 18 148 146 6.8 544
Turkay 47.1 362 385 - 152 54 1444 488 a4 445 - 132 66 1617
United Kingdom 7683 e nz 162 1.2 176 1922 7683 67.7 a0 158 13 210 ma2
Other Europa 60.0 248 353 B.2 168 98 1550 61.2 258 361 B.1 15.2 110 1578
Total Europa 71893 4347 2681 195.2 146.1 1442 18348 7312 4572 2064 1925 1304 1618 18685
Azerbaijan a7 o4 1 - 04 t 145 44 a1 1 - o4 t 128
Belarus 68 162 a7 - t t 28 8.7 155 08 - 0l 0.1 Bl
Kazakhstan 143 136 iia - 2B a1 B45 146 140 362 - 25 a1 674
Russian Federetion 1525 3813 E32 445 4B 03 GB35 1530 3§62 623 480 415 03 6.2
Turkmenistan 7.1 265 - - - t 3|7 73 M4 - - - 1 37
Ukraing Ba 261 n7 18.3 1.7 04 B&1 0.0 256 48 184 20 04 §.8
\Uzhekistan 33 358 1.0 - 27 1 428 33 358 12 - 27 1 420
Other CI5 4.2 4.7 16 05 0 t 18.0 4.1 4.4 18 L] 15 t 188
Total CIS JFB 4976 1562 633 56.3 08 9720 54 4941 157.0 659 56.7 05 9780
ran 807 170 [+1:] 15 35 01 2588 86 1844 [+1:] 16 37 0.1 2154
raq J6E 85 - - D& 1 45.1 35 103 - - 05 1 482
sragl 108 80 57 - t 04 2483 17 85 52 - t 04 %8
Euwait 204 18.1 0z - - 1 388 200 180 0z - - 1 m|2
Oman o4 187 ol - - 1 ;2 83 200 ol - - 1 294
Qatar 128 31 - - - 1 438 133 408 - - - 1 54.1
Saudi Arabia 1738 05 a1 - - t  m5 1724 958 a1 - - t 2683
United Arab Emirates 457 B3 15 - - 01 1mE 450  B21 16 - - o1 ey
Othes Middle East 255 203 04 - 03 03 468 25.2 204 04 - 03 0.E 469
Total Middle Eest 4160 4378 3.1 1.5 1B 1.0 8647 4200 4813 35 1.6 15 1.4 897.2
Algaria 187 332 t - t o1 mo| 185 334 1 S
E?'p‘l 420 424 02 - 30 06 B2 aay 4R1 02 - 30 06 918
orocco 128 10 43 - 03 08 19.1 131 10 45 - 03 08 198
South Africa 287 40 E4.7 3.8 0z 18 120 288 38 E22 36 oz 20 1208
Other Africa 3.4 338 57 - 237 20 1547 95.2 365 62 - 256 21 1645
|otal Amca 1926 1145 549 3.8 271 52 4380 196.3 1218 ExN] 36 281 55 4485
Australia 0.5 3539 434 - 4.0 54 135 524 360 423 - 3.1 57 1384
Benglzdesh 87 227 2z - 0z a1 3a 75 228 23 - oz a1 20
China B872 1801 1BEA 483 HWID 817 3472 B84 2067 18E25 BEZ 2615 1067 31322
China Hong Kong SAR 194 27 67 - - t mB| N5 27 £3 - - t w8
ndia 2171 437 4034 8.6 |0 183 7X3 2221 466 4240 BS anT g 7
ndanesia 4.2 328 B34 - 14 28 16874 73 337 572 - 12 28 1’2
wapan 9.4 100 1188 40 1E.1 188 4512 183 007 1205 BE 172 24 4BB4
Malaysia 367 361 198 - 49 03 ore 368 368 200 - 1] 0.4 9.6
Meaw Zagland 78 42 12 - 59 24 21.7 BS 42 12 - 57 24 21
Pakistan 283 328 56 13 18 06 765 2837 360 [A 138 0 0.8 B0.9
Ehilippinas 208 33 17 - 18 a1 406 27 32 131 - 22 a1 422
Singapore 127 102 04 - - 02 B35 7583 106 04 - - 03 865
South Korea 1288 410 E18 367 06 31 |2 1293 24 BG3 336 o7 i  HE8
SrilLanks 5.0 - 13 - 1.0 01 74 53 - 14 - 0s 01 77
Taiwan 4EE 172 8.6 1.2 15 10 140 403 121 304 Bl 12 12 183
Thailand GZ.1 85 177 - 03 28 1m8 38 41 183 - 1.1 34 1287
Vigtnam 218 88 83 - 145 0.1 136 230 81 82 - 159 0.1 753
Othier Asia Pacific 21.8 98 18.3 - 13.0 0.1 3.1 233 10.0 19.4 - 13.7 0.1 685
Total Asia Pacific 1601.1 B2 27440 1060  3EEE 1408 GESESE| 18434 €618 I7EOD 1.7 37E 1751  E7438
Total World 45573 20732 37060  BO12 9133 4174 132585 | 46210 31560 37315 BOE4  O1EE 4868 135112
of which: QECD 21206 14273 BD7E 4459 B3 270 BM48A8(| 2306E 1442%F  BH34 4476 34E 3045 58050
Mon-QECD 236687 18455 IB0EL 1454 B0 1473 TIOET| 2151 M35 FE3ED 153E  BOED 1812 7906
Europaan Union Ei55 3868 2385 1801 792 1383 16664 6454 4014 2343 1879 E7E 1523 16882
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Anexo

Tabla 29- Produccién mundial de biocombustibles. Fuente: [1]

Biofuels production

Growth Faie par annum

Shara

Thousand tonnes od ey avalant 2007 2038 00 2010 2011 2012 2013 2014 201S I01E =017 2017 FO0E-1E 20T
s 14708 o34 23781 Fana4 311B4 ZOBRE 31067 3ZE80 33849 JEQEE 3IEE3E 2.8% 128% 438%
Camada 502 Ba3 7E1 Ta7r == ] T3 10ED 118E 1142 1187 1239 3.8% Z21.4% 1.6%
Pl Emica B =] 5 10 13 =] 7 7 =] 14 14 - - *
Total Marth Armernica 16216 21481 245F7 ZJEEA S0 30EZ1 32124 34 D8E 34906 7127 EBETDD 3.0% 3 5.4 %
AggeEntina 173 G35 1065 1670 234 ZT9E 014 2644 2038 FTEFE 131 11.0% BE7F 3% a4.7%
Baazd 12427 15488 16277 16868 14303 14730 17114 180056 19332 TE1ES  1B46S5 1.9% B% 2Z20%
Ciodarmibas 1686 158 320 455 872 E27F 1= ETE 6ea BDE B17 -1.1% 18.8% 0.7%
Orther 5. & Ceant. SAemerica BOE Bld B34 F3Z 33 Salld 35D = 3ES =] 10 11.8% -2.3% 0.56%
Todal 5. & Canl. Armerica 13360 17035 17285 9223 1762 TOEE 20138 21707 Z24498 22030 X2668 3.2% 7.8% 26.0%
BuseEs 227 288 ar3 = 300 a0 374 320 3BE1 41D 21 H.65% 14.4% 0.6%
Belgium 148 FRZ ABE E23 BF5 E3& G536 ESE AEZ ATT Cral -1.0% 5. H% 0.6%
Funland 54 101 231 20 208 s i ] 33 36T AT 10 219 101 9% 24 2% 0.3%
Framoe 1163 2054 FA0E: 2383 19E5. 2145 Z3DE 2E73 26E9 Z4D5 2234 -F.aA% 13.4% 2 6%
G any 243 2ZE0S FEES 3022 I9E7 3031 FT T 3460 3 TR TR 3283 Z2I% 22% 3.8%
Inaky A48 BE23 L ETE L BE Z9E 454 ETE B2 G 585 0.6% 1% 0.7%
Metherlands a2 78 242 = 674 1276 14865 1980 1818 1477 1668 1Z6% B1.4% 20%
Podamd 103 2 A08 430 414 ESZ =1=F TED 240 ars =Pl -0.6% 19.7% 1.1%
FPortugal 162 145 256 Fad b b ] ITE ZT4 301 321 FoE 316 6.8% 16.6% 0.4 %
Spain ara =34 1301 1312 861 20 749 1030 1122 120 1841 28.7% 168.0% 1.B%
Sheeecdan 163 183 254 38 S0 481 B35 TED 32 211 1BS -1Z2.0% B.7% 0.2%
Wrated Kmgdams ara 89 250 i ) 3F2 303 B17 403 310 =1 B17 1MB% 8.3% 0.7%
Dther Euroges 504 555 1163 11583 1265 1413 1449 1484 1678 1745 1738 -0.1% 16.7% Z2.1%
Total Europe Fa19 8473 DEla 114930 DFE1 11682 2678 14717 4025 AgEz 14187 4.1 % 10.0% 166 %
Total CIS 2 7 35 34 s ] >0 23 2B 189 18 8 - - -
Total Middle East — - - =] 5 =] 5 =] =] 5 ] — — -
Taobal Africa & 1 =] B =] 23 32 40 40 ] A0 — 5.8 -
Susiralka 7B 111 174 22 2F3 41 g [4] 183 162 1E3 144 -21.1% 13.4% 0.2%
China 94z 1194 1224 1684 190 2103 Z345 2609 28E3 131 147 185.8% 8.0% 2 6%
India 100 154 81 123 182 168 18& 198 438 B4 435 -19.9% 2 0% 0.6%
Irvd o ssns 217 B30 A5% F23 1100 1337 1760 3110 1314 b= ZERIE 4 2% A8 1% ZE%®
Sauth Koras 7B 148 3568 B11 30T FBE 3F1 33T 3B5 3BE L1 B.3% 75.1% 0.6%
Thailarnd 14E B25 856 T0a TES 1054 1330 1490 1603 1810 1845 15.0%: E3.9% 2. 2%
Cithsr fAeia Pacifare IET TSN AT AAF [ 1MRT A1RET 1RFF 1777 A1TRET 1727 =7 k) U
Total Asia Pacilie 27 3051 3413 AT0E E2E2 B33 7618 BAZD BEZIE EE40 B0 6.0% iy 10.7 %
Total World 37429 50109 E5804 BID0E 5680 BEEAE T2415 BOOCS TAB6E BE1483 B412 3.5% 11.4% 100.0%
afl wwhach: DECD 27297 20020 36413 40BE3Z 43107 4273 L4955 49000 LOFEG 61054 3.2% 122% 6BZE6%
Maon-DECDH 16133 ] 2DIE1 IR0 Z2IETI 24074 ZT4ATE INoas 30G30 3TFa  F16E8 4.0%: I3 1% 3I76%
Eurogeean Lnson EDdd BIEIZ 105D 11387 105ED 11881 12402 14E3Z 13908 13532 14044 4.1% 10.0% 16.7%

*Lass than D05,

Motss: Consamption of fusl ethanol ard bicdksal |5 included in ol corsumiption takbes.
Growih rates are adjiusted Tor Bap Poars.

Soarce: Inchedes data from F.OU Lches, Stranagie grains:
U Enangy information Adminsoation (karch 20181
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