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Resumen

La produccion de biodiésel a partir de aceite de cocina usado ha sido un tema de gran interés en
los dltimos afios y cominmente se emplean catalizadores homogéneos obtenidos a partir de la
quimica convencional. Con el fin de hacer este proceso mas amigable con el medio ambiente se
plantea el uso de un catalizador solido obtenido a partir de cascaras de huevo, previo a la
conceptualizacién de un reactor de flujo pistdn que pueda ejecutar la operacion.

Las céscaras de huevo fueron calcinadas a 900°C por 3 horas y su correcta conversion a 6xido de
calcio fue corroborada mediante FTIR. Empleando un disefio experimental factorial 32, se
determind que las mejores condiciones corresponden a una RM aceite: metanol de 1:9 y 3%w/w
de concentracién de catalizador. Mediante una simulacion en python se establecieron las
dimensiones del reactor de flujo piston que con una cama catalitica de 2.05 m, tiempo de residencia
de 30 minutos y un volumen de 30 ml se obtuvo una conversion del 90%.

El uso de desechos como la céscara de huevo y aceite de cocina residual como materia prima del
proceso de manufactura de biodiésel son una buena alternativa para fomentar la economia circular

manteniendo buenos rendimientos.

Palabras Clave: Cascara de huevo, biodiésel, rendimiento, catalizador.



Abstract

The production of biodiesel from waste cooking oil has been a topic of great interest in recent
years, and homogeneous catalysts obtained from conventional chemistry are commonly used. In
order to make this process more environmentally friendly, the use of a solid catalyst derived from
eggshells is proposed, prior to the conceptualization of a piston flow reactor that can carry out the
operation.

Eggshells were calcined at 900°C for 3 hours, and their proper conversion to calcium oxide was
confirmed by FTIR. Using a 32 factorial experimental design, it was determined that the optimal
conditions correspond to an oil-to-methanol molar ratio of 1:9 and a catalyst concentration of 3%
w/w. Through a Python simulation, the dimensions of the piston flow reactor were established,
revealing that with a catalytic bed of 2.05 m, a residence time of 30 minutes, and a volume of 30
ml, a conversion of 90% can be achieved.

The use of waste materials such as eggshells and waste cooking oil as raw materials for the
biodiesel manufacturing process is a promising alternative to promote circular economy principles

and achieving high yields.

Keywords: Eggshell, biodiesel, yield, catalyst.
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Capitulo 1



1.

Introduccion

El petréleo es la fuente predilecta de energia de la sociedad actual ya que partir de él se
obtienen combustibles, grasas, aceites, lubricantes, e incluso asfalto para la construccion de
carreteras. Desafortunadamente, el uso del petrdleo y sus derivados contribuye en gran manera
al deterioro del medio ambiente por sus altas emisiones de gases de efecto invernadero (GEI)

(University of Costa Rica, s/f).

De acuerdo con los Objetivos de Desarrollo Sostenible establecidos por la ONU en el
2015, el enfoque de la sociedad debe estar en la busqueda de formas menos contaminantes de
energia que no pongan en riesgo la disponibilidad de los recursos para las generaciones futuras;
una forma de hacer esto es incursionando en el ambito de los biocombustibles (Organizacion

de las Naciones Unidas, 2022).

El biodiésel es un biocombustible que se puede usar como sustituto del diésel
convencional ya que tiene una estructura quimica similar. Las ventajas de este biocombustible
es gue no contiene azufre y se ha comprobado que durante su combustién emite un 55% menos

de gases contaminantes en comparacion al diésel (Solano & Ricky, 2012).

Se puede obtener biodiésel a partir de aceites vegetales, grasas de animales e incluso a
partir de aceites usados (U.S Department of Energy, 2009). La ventaja principal de sintetizarlo
de aceites residuales es que no se pone en riesgo la seguridad alimentaria de la poblacion ya

que no se genera una competencia entre el sector alimenticio y el energético.

Por otro lado, el proceso de transesterificacion emplea principalmente catalizadores
homogéneos sintetizados a partir de procesos convencionales que son altamente contaminantes

por lo que se abren las puertas hacia el uso de catalizadores heterogéneos que se puedan



sintetizar a partir de residuos como cascara de huevo, huesos de pollo, conchas de moluscos y
cascara de banana ya estos residuos tienen un alto contenido en minerales como el calcio,
potasio y magnesio que pueden ser aprovechados en la reaccién de transesterificacion del

aceite (Awogbemi et al., 2021).

La produccion de biodiésel se suele hacer por lotes y dado que esto requiere largos
tiempos de operacion y alta mano de obra se buscan formas alternativas de mejorar este proceso

mediante la implementacion de reactores de flujo continuo (Fogler, 2008).

1.1. Descripcion del problema
La tendencia energética exige sustituir los combustibles tradicionales por otros mas
amigables con el medio ambiente, ya que se obtienen a partir de fuentes no renovables cuyo

acceso se vera limitado en un futuro.

El biodiésel es una alternativa viable para sustituir al diésel convencional, este se
puede obtener a partir de aceite de cocina usado. En el Ecuador, la empresa la Fabril ya
incursiono en este ambito, pero dada la poca rentabilidad del proceso decidié recolectar el
aceite usado y exportarlo hacia Holanda para que ellos se encarguen de su conversion
(Serrano, 2022). Cabe recalcar, que actualmente los gestores ambientales estan copiando

este modelo de gestion donde se compra aceite usado para exportarlo.

Un factor que encarece el proceso de obtencion de biodiésel es el tipo de catalizador,
ya que se suelen usar catalizadores homogéneos lo cuales requieren técnicas mas
sofisticadas para su recuperacion y su poca reusabilidad aumenta los gastos por adquisicion

de dicha sustancia (Syakirah Talha & Sulaiman, 2016).



Segun un estudio realizado en marzo de 2020, el costo de produccion de biodiésel
a partir de aceite residual es de $3.44 por galon, para poder generar ganancias se tendria
que comercializar el biodiésel a un precio mas alto (Riofrio Zambrano, 2020). Por otro
lado, segun reporta la EP Petroecuador producir 1 galon diésel cuesta $3.31 y gracias a los
subsidios del gobierno se comercializa a $2.84 el galon. Por lo que, de presentarse la
oportunidad de escoger, los usuarios se inclinarian por la opcion mas econémica, siendo

esta el diésel proveniente de fuentes fosiles.

1.2. Justificacion del problema
Utilizar biodiésel para sustituir al diésel convencional es un alternativa eco-
amigable que permitird disminuir las emisiones de didxido de carbono por quema de
combustibles, ya que este biocombustible emite incluso menos cantidad que el fijado en

las plantas por el proceso de la fotosintesis (Coello Guevara & Castro Pareja, 2008).

Ademas de las ventajas ambientales que presenta el uso de biodiésel, las mejores
propiedades de este en comparacion con el diésel también proveen ventajas en cuanto a
funcionamiento. Por ejemplo, el nimero de cetano del biodiésel es mayor al del diésel, lo
que permite disminuir el retraso de la ignicion y su alto grado de lubricacién genera menos

desgaste en el motor (Nolasco et al., 2018).

Cambiar la forma convencional en la que se lleva a cabo el proceso de obtencidn de
biodiésel de batch a continuo, permite disminuir los tiempos de operacion ya que el proceso
por lotes requiere de cargar y descargar sustancias por cada lote producido lo cual también
incurre en un incremento en la mano de obra (Fogler, 2008). A pesar de los inconvenientes

que presenta un reactor batch, llevar a cabo experimentaciones para obtener las mejores



condiciones de reaccidn es una ventaja que facilita el escalamiento del proceso a flujo

continuo.

Con la correcta optimizacion de las variables, es posible disminuir el costo de
produccion del biodiésel haciéndolo méas rentable, por ejemplo, un estudio realizado en
torno a este proceso en un reactor batch a 45°C, dio como resultado un costo de produccion
de 0.26 $/kg de biodiésel producido. Este valor es menor en un 67.37% a los costos

obtenidos en otras propuestas similares (Alcivar Espinoza & Risco Bravo, 2022).

Por otro lado, aprovechar residuos como la cascara de huevo para sintetizar el
catalizador heterogéneo, disminuye los costos por adquisicion de catalizador y permite dar
valor comercial a un desecho utilizado para el compostaje. Este catalizador puede ser usada
durante varios ensayos. Segun el estudio presentado Goli & Sahu (2018), el catalizador de
oxido de calcio puede ser reusado hasta 5 veces sin manifestar cambios representativos en

el rendimiento del proceso.

Ademas, una empresa que genere o gestione aceite residual en el pais puede
transformar este residuo en biodiésel y usarlo en los equipos de su proceso como calderas

a diésel y, asi, se pone en practica la economia circular.

1.3. Objetivos
1.3.1. Objetivo general
e Disefiar conceptualmente un reactor de flujo piston a escala de laboratorio que lleve a
cabo la reaccion de transesterificacion de aceite usado empleando un catalizador de
origen residual (cascara de huevo) para la produccién eco amigable de biodiésel

mediante la aplicacion de ecuaciones de disefio.



1.3.2. Objetivos especificos

e Obtener las condiciones de reaccion que permitan el mayor rendimiento mediante la
aplicacion de un disefio experimental en condiciones batch.

e Establecer los parametros del disefio conceptual del reactor de flujo piston a partir de
las condiciones obtenidas del disefio experimental.

e Determinar la rentabilidad del proceso empleando un analisis econdémico que

contemple los costos operativos de la reaccion de transesterificacion.

1.4. Marco tedrico

1.4.1. Sintesis del biodiésel
El biodiésel es un combustible renovable compuesto de ésteres mono-

alquilicos de acidos grasos de cadena de cadena larga caracterizado por su alto
contenido de oxigeno (10%), lo que se traduce en una combustion completa, menor
emisiones de monoxido de carbono, de material particulado y hasta un 78% de
didxido de carbono en un ciclo de combustion comparado con el diésel (Mishra &

Goswami, 2018).

Este se produce a partir de la reaccion de transesterificacion de triglicéridos
provenientes de aceites vegetales o grasas animales con un alcohol de bajo peso
molecular, cominmente metanol, en presencia de un catalizador para lograr el
intercambio de los grupos alcoxi del éster y el alcohol mediante una sustitucion
nucleofilica de dos pasos (Wade, 2011). Este proceso también es denominado

metandlisis por el alcohol que es utilizado como reactivo e exceso (metanol).



Figura 1-1. Mecanismo general de la reaccion de transesterificacion

O 0O

| ; . I
R—C—O0—R’' + R'—OH H o OR R—C—0O—R" + R'—OH

Nota. Tomado de Wade (2011)

El catalizador puede ser de caracter &cido o bésico, pero se prefiere los de
naturaleza alcalina por su facilidad para reaccionar a bajas temperaturas, presion

atmosférica, bajas relaciones molares y cortos tiempos de reaccion (Carlucci, 2022).

En la figura 2 se muestra el mecanismo de reaccion especifico cuando se usa
como catalizador al 6xido de calcio para la transesterificacion de aceite al actuar como
una base de Lewis. En el primer paso de la reaccion el ion metoxido, formado por la
interaccion entre el catalizador y el metanol, ataca al carbono del grupo carbonilo de

una molécula de triglicérido formando un intermediario tetraédrico.

El segundo paso es la eliminacion del grupo alcoxi donde se produce un anién
de diglicérido y una molécula de éster metilico. Finalmente, la carga se estabiliza
mediante la adicion de un proton proveniente de la superficie catalitica. Esta
secuencia de pasos continla hasta que los grupos carbonilos faltantes sean atacados
por el ion metoxido dando lugar a una molécula de glicerol, tres de ésteres metilicos

y la regeneracion del catalizador (Boey et al., 2011).



Figura 1-2. Mecanismo de reaccion de transesterificacion empleando 6xido de calcio
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Nota. Tomado de Boey et al. (2011)

La clasificacion del biodiésel obtenido dependera del origen de la materia
prima empleada para su obtencion. Los de primera y segunda generacion utilizan
aceites sin usar comestibles y no comestibles respectivamente, mientras que el
biodiésel de tercera generacion utiliza aceite residual lo que permite eliminar los
inconvenientes que se generan por la sobreexplotacion de los recursos (Singh et al.,
2021).

ul Haq Ayesha Akram & Rafatullah (2021) en su articulo, realizaron una
comparacién con relacion a los resultados obtenidos implementando aceite residual
proveniente de diferentes fuentes (industria y restaurantes). Los rendimientos
obtenidos rondan entre 85.22% - 91.61%, concluyendo que esta alternativa da buenos
resultados si estd acompafiado de las condiciones Optimas de reaccion y un correcto
pretratamiento al aceite residual.

1.4.2. Catalisis homogénea
En la catélisis homogénea, el catalizador se encuentra en la misma fase que

los reactivos lo que provee de varias ventajas como las altas tasas de reaccion y



selectividad que conllevan a mayores rendimientos. Esto se da ya que tienen una
mayor actividad al no estar limitados mayormente por la transferencia de masa de los
compuestos. A manera convencional, la transesterificacion del aceite residual emplea
catalizadores homogéneos como el hidroxido de potasio, metéxido de sodio y el

hidroxido de sodio ya que son buenos nucleéfilos (Carlucci, 2022).

No obstante, los costos debido a la demanda energética son altos ya que se
requieren procesos de separacion adicionales para obtener productos de mayor
pureza, también se necesita mayor cantidad de agua para el lavado de estos, ademas
de una etapa para el tratamiento del agua residual por su alta alcalinidad (Thangaraj
etal., 2019).

1.4.3. Catalisis heterogénea

En la catalisis heterogénea, el catalizador se encuentra en una fase diferente a
los reactivos, usualmente son sistemas sélido-liquido donde la reaccion se da por la
adsorcion y desorcion entre los reactivos y los sitios activos presentes en la superficie

del catalizador (Thangaraj et al., 2019)

A diferencia de los catalizadores homogéneos, este tipo de catalizador se
destaca por su facil separacion y gran reusabilidad lo que incide directamente en el
impacto ambiental del proceso y el costo final de los productos. Ademas, la facil
regeneracion de los sitios activos por métodos térmicos hace que su uso sea atractivo

(Singh et al., 2020).

Los catalizadores heterogéneos mas comunes para la transesterificacion de

aceite suelen ser 6xidos metélicos de magnesio, zinc y calcio; compuestos sintéticos
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como resinas, también se puede tener catalizadores soportados con alimina y mezclas

con otros metales (Syakirah Talha & Sulaiman, 2016).

El 6xido de calcio como catalizador heterogéneo presenta gran potencial por
su capacidad de reutilizacién, su tolerancia a los acidos grasos libres permite que se
pueda usar aceite residual o de menor calidad. Este se obtiene mediante la
descomposicion térmica del carbonato de calcio (ecuacién (1.1)) contenido en las
cascaras de huevo reduciendo los gastos por compra de reactivos, y su baja

corrosividad evita que ocurran dafo a los equipos (Boey et al., 2011).

A
CaC0s) & Caly + COyq (.1)

1.4.4. Diseio del reactor

Para la ingenieria de las reacciones quimicas es importante determinar las
dimensiones del reactor que permitan transformar eficientemente la materia prima a
un producto terminado. Esto se logra cuando se establece la ecuacion de disefio del
reactor con el que se esta trabajando a partir de un balance molar diferencial, el
modelo cinético de la reaccion y las condiciones iniciales que permitan evaluar el

grado de conversion que se obtiene al final del proceso (Fogler, 2008).

Contar con la cinética de la reaccidn permite tener nocién de lo ocurre durante
la reaccidn ya que esta relaciona matematicamente la tasa a la que se consume o se
genera una sustancia con su concentracién a condiciones de operacion especificas

(Fogler, 2008).

Miladinovi¢ et al. (2014) desarrollé un modelo cinético para la reaccion de

transesterificacion de aceites con metanol usando un catalizador heterogéneo de 0xido
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de calcio a 60 °C. De manera general, la reaccion viene dada por la siguiente ecuacion

estequiométrica:

TG+3M & 3R+ G (1.2)

Donde TG corresponde a los triglicéridos, M al metanol, R a los ésteres

metilicos de acidos grasos (FAME) y G al glicerol. Por otro lado, el modelo en

cuestion realiza las siguientes asunciones:

Al inicio de la reaccion el sistema es trifasico, que corresponden a dos liquidos
inmiscibles (aceite y metanol) y un sélido (catalizador).

La concentracion de monoglicéridos y diglicéridos durante la reaccion son
despreciables ya que consumen lo suficientemente rapido para no cuenten en el
modelo cinético.

La reaccion ocurre mayormente en la superficie del catalizador y la tasa de
transferencia de adsorcion del metanol con los sitios activos no limita el proceso.
La cinética de la reaccion tiene forma sigmoidal debido a que en un inicio se ve
limitada por la tasa de transferencia de masa de los triglicéridos con los sitios
activos del catalizador.

La tasa de desorcidn de los productos no limita el proceso en general.

Se ignora la neutralizacion con los acidos grasos libres debido al bajo contenido

de estos en el aceite empleado como reactivo.
Finalmente, la ecuacion de disefio viene dada por la siguiente ecuacion:

_ dCrq Crg

(1.3)
& R

* (CRO + CR)
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ko = 0.045 x Cppo * Cogr (1.4

K = 0.813 % Cyyo * Cogt (1.5)
Donde Cy.; representa la concentracion de los triglicéridos, Cy, la
concentracion inicial de metanol, C.,; la concentraciéon del catalizador, K un
parametro acerca de la afinidad con los sitios activos, k., la velocidad de reaccion
especifica, Cr, €S una concentracion hipotética de FAME para evitar
indeterminaciones matematicas, Cr la concentracion de FAME y t el tiempo de

residencia en el reactor (Miladinovi¢ et al., 2014).
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2. Metodologia
En la figura 2.1 se resume la metodologia que se emple6 en el desarrollo del presente

proyecto integrador.

Figura 2-1. Esquema metodoldgico del proyecto

*Recopilacion de mformacion acerca
de la reaccion de transesterificacion
empleando cascaras de huevo como
catalizador

*Recoleccion, lavado, secado v
calcinacion de las cdscaras de
huevo

= Caracterizacion por FTIR

«Corrida de reaccion de transesterificacion
Sintesis i[5 | mediante disefio factorial completo 3k
biodiesel *Evaluacion de rendimientos de la reaccion

= Analizis de varianza

*Aplicacion del modelo cinético v
ecuaciones de disefio de un reactor
tubular

=Analisis  gue
- contemple
Rentabilidad costos
del disefio operatives  a
nivel
laboratorio

2.1. Preparacion y caracterizacion del catalizador
El catalizador de 6xido de calcio (CaO) se elabor6 a partir de cascaras de huevo de
gallina provenientes de residuos domesticos. Se escogio este residuo por su alto contenido
de carbonatos de calcio y la posibilidad de convertirlos en 6xido de calcio mediante

descomposicion térmica.

Para sintetizar el catalizador fue necesario someter a las cascaras de huevo a varios

procesos.
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- Remocion de la membrana interna; para esto se remojaron las cascaras de huevo
por 2 horas en agua corriente para que se despegue mas facil dicha membrana.

- Lavar 2 veces con agua destilada a temperatura ambiente para remover impurezas.

- Secar en una estufa por 24 horas a 105°C.

- Triturar las c&scaras secas en un mortero.

- Tamizar con un tamiz de granulometria con un tamafio de poro de 150 pum.

- Calcinar en una mufla durante 3 horas a 900°C para obtener un polvo fino de color
blanco.

- Almacenar en un desecador hasta el momento de su uso.

Figura 2-2. Pasos para sintesis del catalizador

Trituradoy tamizado de las
cascaras secas

Producto calcinado

Almacenamiento del
catalizador

Para corroborar que el catalizador se sintetizo correctamente se realizaron pruebas
de caracterizacién como el FTIR en el Laboratorio de Analisis Quimicos Instrumental

(LAQUINS) de la ESPOL, las muestras analizadas fueron la c&scara de huevo sin calcinar
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y la cascara de huevo calcinada con el fin de corroborar la efectiva descomposicion de los

carbonatos y su conversion a éxido de calcio.

2.2. Disefio experimental

Con respecto a la experimentacion, se escogié como variables independientes la
relacion molar aceite: metanol y concentracion del catalizador, considerando para cada uno

de estos tres niveles cuantitativos siendo de 1:4, 1:9, 1:12 para la primera variable y 1, 3y

5 9% —<t para la segunda. En cambio, la variable de respuesta fue el rendimiento que

Waceite

viene dado por la conversion de acidos grasos a ésteres metilicos de acidos grasos.

Se usd un disefio factorial completo 3% con el que se determind el nimero de corridas
necesarias, de tal forma se ejecutaron todas las combinaciones posibles entre los niveles de
cada una de las variables independientes evitando asi redundancias en los experimentos

(Fernandez Bao, 2020).

Una vez que se obtuvieron los resultados, se realizd un andlisis de varianza
(ANOVA) multifactorial empleando el software estadistico Rstudio con el cual se verifico
la significancia e influencia entre los factores escogidos en cuando al rendimiento obtenido

en cada prueba.

2.3. Preparacion del biodiésel

El aceite de palma empleado para la reaccion fue comprado en un supermercado
local de la ciudad de Guayaquil, mientras que el metanol al 99.9% fue facilitado por el
laboratorio de termodindmica y cinética de ESPOL. Cabe recalcar, que se usé un aceite

nuevo con el fin de tener homogeneidad en cuanto a las propiedades del aceite a lo largo
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de la experimentacion y también se calentd dicho aceite a 400°C por 2 horas para simular
un aceite residual.
2.3.1. Sistema de reaccion

Para llevar a cabo la reaccion se necesit6 de una plancha de calentamiento con
agitacion, un cristalizador, un balén de fondo plano de 3 bocas de 250 ml, un agitador
magnético, un termometro, y un condensador.

Sobre la plancha de calentamiento se colocé el cristalizador con agua para
realizar un bafio Maria y tener un calentamiento méas uniforme, dentro de este se
coloco el balon de 3 bocas conectado a un condensador para evitar tener pérdidas de
metanol ya que esto afectaria a la relacion molar.

Figura 2-3. Sistema usado para llevar a cabo la reaccion

s \‘ 22IIV.

2.3.2. Activacioén del catalizador

Para facilitar el proceso de activacion del catalizador se mezclaron las
cantidades necesarias de metanol y catalizador durante 30 minutos a 400 rpm y a una

temperatura constante de 60°C (Miladinovi¢ et al., 2014). La masa de catalizador y
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los moles de metanol dependian de la cantidad de aceite que se iba a usar ya que esta
sustancia es la que limita la reaccién.

Para el catalizador se usaron concentraciones masicas de 1, 3, y 5 %w/w con
respecto al aceite y para determinar el volumen de metanol se usaron 3 relaciones
molares aceite-metanol (1:4, 1:9, 1:12). Para convertir los moles de metanol a
volumen se usé su peso molecular y su densidad.

x:moles de aceite
y:moles de metanol
z:toma los valores de 4,9 o0 12 dependiendo de la realcion molar
Yy=X*Z

PMmetanol (2-1)

Vinetanot = Y *
Pmetanol

Donde:
PMmetanoi= 32.04 g/mol
pmetanoi= 0.792 g/mL
2.3.3. Reaccion de transesterificacion
Posterior a la activacion del catalizador se agreg6 la cantidad de aceite de
palma necesaria. Este aceite fue previamente calentado a la temperatura de la
reaccién (60° C), se aumento la agitacion a 600 rpm y el tiempo de reaccion de 3

horas.
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2.3.4. Separacion y obtencién del biodiesel
Para separar el producto de la reaccion del catalizador se centrifugd por 15
minutos a 3500 rpm a temperatura ambiente. Posteriormente se llevd la sustancia
recuperada al rotavapor para remover el exceso de metanol que no reacciono.
Por decantacion se separ0 el biodiésel del subproducto de la reaccion
(glicerol), posteriormente se lavo la fase del biodiésel con agua destilada a 60°C las
veces necesarias hasta que se obtuvo un pH de 7 para el agua del lavado, después se

removid el exceso de agua mediante un secado en estufa a 105°C durante 2 horas.

2.3.5. Rendimiento

El rendimiento fue calculado en funcidn a la cantidad en gramos que se obtuvo
de cada una de las corridas experimentales en relacién con la masa inicial de aceite
empleado para llevar a cabo la reaccion. La relevancia de calcular este parametro es
que permiti6 obtener las condiciones que mas favorecen a la reaccion y de esta manera

tener un punto de partida para el disefio conceptual del reactor de lecho empacado.

La ecuacion utilizada fue:

masa de biodiésel (g) (2.2)
%Rendimiento = 100
YoRendimiento masa de aceite (g) i

2.4. Disefo conceptual del reactor
Se realiz6 el disefio conceptual del reactor utilizando las condiciones que generaron
el rendimiento mas alto en un reactor batch para la reaccion de transesterificacion, asi como
el modelo cinético establecido por (Miladinovi¢ et al., 2014)
La simulacion matematica del modelo fue ejecutada en la pagina web Colab de
Google que cuenta con el lenguaje de programacion Python, adicional se exportaron las

librerias numpy, matplotlib y scipy que permitieron resolver las ecuaciones diferenciales
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del modelo. Luego de haber ingresado las condiciones iniciales de la reaccion se procedio
a graficar los perfiles de concentracion tanto de los reactivos como de los productos. A
partir de estos resultados se escogid el tiempo de residencia que permitia una mayor
conversion de los FAME.

El volumen del reactor se calcul6 mediante la ecuacion (2.5) usando el tiempo de
residencia (t) ya definido y el flujo volumétrico (v,) se establecio de tal forma que el
volumen sea muy grande y a su vez esté dentro del limite operacional de la bomba de
jeringa. Ademas, la longitud del lecho empacado se determinG con la ecuacion (2.6)
teniendo en consideracion el didmetro interior (D;,;) de la tuberia PVC utilizada el cual

era de 4 mm debido a que encajaba correctamente con las conexiones de las jeringas.

V=vy*1 (2.5)

4V (2.6)
L=—70
T * Dint

Meqr = Ceqr *V * PMigy (2.7)

Es importante mencionar que la longitud calculada solo representd el volumen de
reaccion (masa del catalizador) y se adicionaron 10 cm de tuberia antes y después del lecho
para favorecer el calentamiento de los reactivos, su mezcla y la descarga de los productos.

Finalmente, los flujos mésicos a los que tuvieron que ingresar los reactivos se
fijaron mediante factores de conversion a partir de las concentraciones molares, la relacion
aceite: metanol y las propiedades fisicas respectivas.

2.5. Anélisis econdmico

El analisis econdmico se realizé utilizando la herramienta computacional Excel, en

este solo se consideraron los costos operativos relacionados con la produccion de biodiésel

empleando una reaccion de transesterificacion de aceite residual con catalizador sintetizado
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a partir de cascaras de huevo en un reactor de flujo continuo e intermitente con los
parametros de disefio previamente establecidos.

Los costos que se tuvieron en cuenta fueron los de consumo de luz eléctrica de todos
los equipos involucrados, agua de proceso y el metanol cuyo precio se considerd de 0.33
$/kg en base a cotizaciones. Por otro lado, los ingresos fueron dados por el precio de venta
del biodiesel y el glicerol que segin el mercado actual son de 3.56 $/gal y 0.63 $/kg
respectivamente.

Asi mismo, se calcul6 la tasa interna de retorno (TIR), el valor actual neto (VAN)
el tiempo para recuperar la inversion (Pay-back), y un flujo de caja teniendo en cuenta un
periodo de ejecucion de 10 afios del proyecto propuesto con la finalidad de conocer que tan
rentable es la propuesta considerando las dos configuraciones de sistema antes

mencionados.
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3. Resultados y analisis
3.1. Caracterizacion del catalizador

Se realiz6 una caracterizacion por FTIR para la cascara de huevo sin calcinar y
para la cascara calcinada. La figura 3.1, contiene el espectro de ambas sustancias y permite

identificar los cambios mas relevantes posterior a la calcinacion.

La curva azul pertenece a la cascara de huevo y se puede observar un pico
pronunciado en el nimero de onda 1425 cm™ la cual corresponde al estiramiento asimétrico
de los carbonatos (COs2); asi mismo se observa otro pico en 875.2 cm™ el cual se debe a

la vibracién del CO3™.

Por otro lado, la curva roja corresponde a la cascara de huevo calcinada en la cual
se puede observar que los picos correspondientes al carbonato se trasladan a los nimeros
de onda 1419 cm™ y 1088 cm™, lo cual se debe a la disminucion del grupo funcional
carbonato. De este espectro el pico mas significativo se encuentra a 3643 cm™ el cual se
debe a la presencia del grupo (OH") por la existencia de hidroxido de calcio (Ca (OH,)).
Esta ultima sustancia es la que permite afirmar que efectivamente se logré sintetizar el
oxido de calcio, pero debido a una mala manipulacion este adquirié humedad provocando

que el CaO que se habia logrado sintetizar se hidratara y se convirtiera en Ca (OH)..

Cabe recalcar, que esta hidratacion del oxido de calcio no genera un mayor
inconveniente ya que al ser reversible se puede corregir llevandolo a la mufla por 2 horas

a 800°C.
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Figura 3-1. Espectro FTIR de céscaras de huevo crudas y calcinadas (6xido de calcio)
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Nota. Obtenido a partir de ensayos en el LAQUINS

3.2. Disefio experimental

Como se puede apreciar en la tabla 3.1, se realizaron 9 pruebas experimentales en
un reactor de flujo intermitente con el fin de obtener las condiciones bajo las que la reaccion
logra su maximo rendimiento previo a la conceptualizacion del reactor de flujo piston.

La reaccion de transesterificacion necesita un exceso de metanol para que esta
ocurra con éxito, por tal razon durante las diferentes pruebas se logro identificar que la
relacion molar aceite: metanol que mas favorecia a la reaccion fue de 1:9. La relacion molar
1:4 demostro no ser suficiente para favorecer con la reaccién a pesar de que se cumplia con
tener el alcohol en exceso.

Por otro lado, con la relacion molar 1:12 a pesar de haber presentado buenos
resultados cualitativos se incrementaba el riesgo de favorecer la reaccién inversa de
transesterificacion afectando directamente al rendimiento del proceso, incluso se
dificultaba la recuperacién del metanol no reaccionante que dejaba trazas en el biodiésel

provocando que durante los lavados del biodiésel se genere espuma por la reaccion de

saponificacion que se propiciaba.
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En cuanto a la concentracion masica del catalizador se identificd que la reaccion
funcionaba correctamente con un 3% w/w de 6xido de calcio, mientras que el 1% w/w
demostr6 no ser suficiente para cambios notorios en los reactivos. Las pruebas realizadas
con 5% w/w, contrario a lo que se esperaba, no demostraron mejores resultados de aquellas
ejecutadas con el 3%w/w incluso se evidencié experimentalmente que a mayor
concentracion de catalizador el subproducto de la reaccion (glicerol) se adsorbia sobre la
superficie catalitica y ocurria una pequefia lixiviacién del catalizador dificultando lograr
una correcta separacion de la parte solida.

En conjunto con los observados en las pruebas experimentales se determind que las
mejores condiciones de operacion para la reaccion de transesterificacion en fase
heterogénea son: relacion molar 1:9 y concentracion del catalizador al 3% w/w; pues con
estas variables se logré un rendimiento masico del 74.15%.

Tabla 3.1. Resultados del disefio experimental

N° Temperatura de molar  de| catalizador Rendimiento
Prueba (°C) reaccion  aceite: (% Wcatalizador) (%)
(min) metanol Waceite
1 60 120 1:4 1 51.59
2 60 120 1.9 1 60.35
3 60 120 1:12 1 46.57
4 60 120 1:4 3 63.12
5 60 120 1:9 3 74.15
6 60 120 1:12 3 49.74
7 60 120 1:4 5 55.38
8 60 120 1:9 5 67.41
9 60 120 1:12 5 42.49

Como una forma de corroborar la efectividad del biodiésel como combustible se
determind por duplicado la densidad y el poder calorifico de muestras sintetizadas con las

condiciones que dieron el mejor rendimiento.
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En la tabla 3.2, se puede apreciar que la muestra 1 obtuvo un valor de poder
calorifico de 33.99 MJ/m?® y una densidad de 0.8625 g/mL, valores que segin la ASTM
D6751 y la INEN 2482 se encuentran dentro del rango esperado para estas propiedades.
Por otro lado, la muestra 2 obtuvo un poder calorifico mas bajo en comparacién a la muestra
1y su densidad (0.8155 g/mL) se encuentra por debajo de la norma, ademéas de que esta

generd mas hollin por una combustion incompleta.

Esto pudo haber ocurrido por la presencia de compuestos con cadenas largas de
carbono y demas impurezas que pudieron haber quedado de la etapa de separacion y
purificacién. Por lo tanto, estas dos ultimas etapas pueden ser determinantes en la calidad
del combustible producido.

Ademas, se destaca que el poder calorifico del biocombustible sintetizado no esta
tan alejado del diésel obtenido por combustibles fésiles (37.64 MJ/m3), por lo que, desde
el punto de vista energético, el calor emitido por volumen es muy si se produjera una

reaccion de combustion, siendo muy beneficioso en el caso de usarlo en un motor o caldera.

Tabla 3.2. Propiedades del biodiésel obtenidas en el laboratorio

Propiedad Muestral Muestra2  Referencia Valor esperado
Densidad (g/mL)  0.8625 0.8155 INEN 2482 0.860-0.900
Poder calorifico 33.99 30.46 ASTM D6751 >33.19
(MJ/m?3)

Se realiz6 un analisis de varianza (ANOVA) con los resultados del disefio
experimental para conocer la influencia de la relacion molar y la concentracion del

catalizador sobre el rendimiento de la reaccion.
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En la tabla B.2 del apéndice B se muestran los resultados de dicho analisis. Dado
que el valor de p es menor a 0.05 tanto en el factor lineal y cuadratico de la variable
concentracion del catalizador, se puede afirmar que existe un efecto significativo en la

interaccion de estas variables sobre el rendimiento.

Al contrario de lo observado en la experimentacion, donde conforme se aumentaba
la relacion molar también variaba el rendimiento, el valor p de estas variables fueron
mayores 0.05 por lo que estadisticamente no se puede hablar de efectos significativos sobre
la variable dependiente. Lo mismo sucede con la variable de interaccion entre los factores

ya mencionados.

Figura 3-2. Efecto predictivo de la relacion molar aceite: metanol sobre el
rendimiento de la reaccion
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En la figura 3.2 y 3.3 se presentan los graficos de efectos predictivos para cada
factor. Se evidencia como un incremento en la relacién molar y la concentracion del

catalizador no siempre va acompafiado de un incremento en el rendimiento. Por el
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contrario, estos alcanzan un maximo y conforme aumentan los valores se empieza a notar

un efecto negativo.

La aceptabilidad del ANOVA vy sus resultados fue comprobado con la prueba de
Shapiro Wilks y la de Bartlett validando asi los supuestos de distribucion normal de

residuales y homogeneidad de varianzas.

Figura 3-3. Efecto predictivo de la concentracion del catalizador sobre el
rendimiento de la reaccion

| |
RM=1:4 RM = 1:12

50 —

Rendimiento

40 - -

Ccat
3.3. Disefio conceptual del reactor
Para elaborar el disefio, se considerd de un flujo volumétrico de trabajo que evite
un excesivo tamario del reactor y vaya de acuerdo con la capacidad de la bomba de
jeringa que posee el laboratorio de cinética y termodindmica de ESPOL. Ademas, el
diametro del reactor viene dado por las dimensiones de las tuberias de PVC disponibles y

gue a su vez se ajusten a las conexiones.

En base a lo antes mencionado y en conjunto con las condiciones establecidas por

el disefio experimental, se realizd una simulacion en Python para conocer el cambio de la
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concentracion de los reactivos y productos conforme avanzaban dentro del reactor. Se
decidio trabajar con el tiempo de residencia de 30 minutos, ya que en este punto se
obtiene una conversion del 90% de FAME y tampoco se alarga demasiado la operacion ni
la longitud de la cama catalitica. En la tabla 3.3 se presenta un resumen de las

dimensiones y condiciones de trabajo del reactor de lecho empacado obtenidos.

Figura 3-4. Perfil de concentracion molar de la transesterificacion de aceite de palma a
60 °C con RM 1:9y 3 % CaO en un reactor tubular
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El sistema que se puede usar para llevar a cabo la reaccién usando el disefio
conceptual ya propuesto constaria de una bomba de jeringa kdScientific Legato 210P con
la que se configurara el caudal de trabajo, 2 jeringas que no sobrepasen una capacidad de
200 cc las cuales se conectarian mediante mangueras y una valvula de 3 vias
correspondiente a un equipo de venoclisis, esta dara paso a la mezcla del aceite y el

metanol.
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A la salida del punto de mezcla se usaria una tuberia de PVC donde se depositaria
la masa del catalizador para formar la cama catalitica, para evitar el arrastre de este por
parte de los fluidos se usaria topes de gaza sin hilachas tanto en la entrada como en la salida
del lecho empacado. La temperatura se mantendria constante al sumergir la tuberia en un
bafio maria constituido por el calentamiento constante de agua en un crisol usando una

plancha de calentamiento.

Por ultimo, la mezcla de productos seria depositado en un vaso de precipitados para
su posterior separacion y tratamiento similar al establecido en la seccién 2.3. En la figura

3.8 se puede visualizar el sistema ya mencionado.

Tabla 3.3. Disefio conceptual del reactor de flujo pistén

Temperatura (°C) 60
Relacion Molar 1.9
Concentracion de catalizador (% ""“;L"’:‘“"') 3
Conversion (%) 90
Tiempo de residencia (min) 30
Flujo volumétrico (ml/min) 1
Flujo masico de aceite (g/min) 1.36
Flujo masico de metanol (g/min) 0.46
Volumen del Reactor (ml) 30
Diametro interno del reactor (cm) 0.43
Longitud de la cama catalitica (m) 2.05

Figura 3-5. Esquema del reactor de flujo piston a escala laboratorio
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Metanol : .

Vista ampliada de la cama
catalitica de dxido de calcio

I:l O O Biodiessl +

Gliceral+Metanol

Con la finalidad de profundizar en la cinética de la reaccién y conocer el efecto de
ciertas condiciones sobre su rendimiento en el reactor de flujo continuo propuesto, se
realizaron varias simulaciones para contrastar el cambio en la conversion de FAME con
respecto a estas, asi como el debido control en sus valores pueden ser determinantes para

mantener un tiempo de residencia adecuado.

La grafica 3.4 muestra la influencia de la temperatura sobre la conversion de los
FAMES. Segun esta grafica se puede identificar que la temperatura de la reaccion repercute
directamente sobre la conversién siendo muy notorio que a 60°C se logra una conversién
tedrica del 100% en un tiempo aproximado de 50 min usando una relacion molar de 1:9 y
una concentracion de catalizador del 3 %w/w. Para comprender este comportamiento es

importante analizar la fase de la reaccion.

La transesterificacidn estudiada consiste un sistema heterogéneo de tres fases para
el cual se necesita mas energia para llevar a cabo la reaccién en comparacion con los

sistemas homogéneos (Kosti¢ et al., 2016), es decir, la reaccion en fase heterogénea tiene
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una energia de activacion mas alta. Esto se debe a que en fase heterogénea hay una
resistencia a la transferencia de masa que no ocurre en la fase homogénea; este fenémeno
se observa en la primera etapa de la reaccién, donde no se observan cambios significativos
en la conversién durante los primeros 30 minutos.

A nivel molecular, un incremento en la temperatura lleva a aumentar la energia
cinética de las moléculas del sistema, y también aumenta la probabilidad de que existan
moléculas con la misma o0 mas energia que la de activacion, logrando superar la barrera
energética y ayudando a que la reaccién pueda realizarse.

Por otro lado, es importante mencionar que el metanol y el aceite son sustancias que
a temperatura ambiente presentan una baja miscibilidad, la cual se ve favorecida al
aumentar la temperatura mejorando de esta manera el contacto entre las fases liquidas de
la reaccion y el desarrollo en de la reaccion en general.

Figura 3-6. Conversion de FAME vs tiempo de residencia variando la temperatura

1.0 1 —— T45°C
T:50°C
—— T:60°C

0.9 1

0.8 1

0.7 4

0.6 1

0.5 1

0.4 1

Conversion FAME (%)

0.3 1

0.2 1

0.1 7

0.0 1

0 5 10 15 20 25 30 3 40 45 50
Tiempo de residencia [min]



33

Estequiométricamente, para lograr que la reaccién de transesterificacion ocurra se
necesita un exceso de metanol ya que por cada mol de triglicéridos se necesitan 3 moles de
alcohol, es por eso por lo que a nivel experimental se trabajan con relaciones molares
mayores a 1:3. Para estudiar la influencia de esta variable sobre la conversion se elaboré la

gréfica 3.5.

Aunque las 3 curvas llegan al equilibrio, las relaciones molares 1:9 y 1:12 demoran
menos tiempo en llegar a una conversion completa y tienen un comportamiento similar,
mientras que para la relacién molar 1:4 se necesita mas tiempo para lograr esta conversion.
En base a lo previamente mencionado, es correcto enunciar que a mayor relacion molar

aceite: metanol menor tiempo de reaccion se requiere para lograr una conversion del 100%.

En este punto, hay que tener en cuenta que a mayor relacion molar més cantidad de
reactivo va a ser necesaria y mas cantidad de metanol no reaccionante va a quedar al final
de la reaccion. Esto repercute directamente en los costos de operacién y de produccion ya
gue mientras mas metanol residual quede, mas dificil es extraerlo en la etapa de separacion,
es por esto que a pesar de que con la RM 1:12 se alcanza una conversién completa en
menos tiempo, la RM 1:9 es la méas conveniente para la reaccion de transesterificacion en
fase heterogénea ya que los resultados obtenidos no son muy distantes a los que se

obtendrian con la RM 1:12.
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Figura 3-7. Conversion de FAME vs tiempo de residencia variando la relacion molar
aceite: metanol
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Al trabajar con reacciones en fase heterogénea hay que tomar en cuenta que el paso
determinante de la reaccion puede ser controlado por la difusion o cuando la reaccion

ocurre de manera casi instantanea puede ser controlada por la reaccion.

En este caso, segun el comportamiento de las curvas presentes en la grafica 3.6, se
evidencia que la etapa de difusion de los triglicéridos controla el proceso sobre los sitios
activos en el catalizador, ya que en las etapas iniciales de la reaccidén no hay una conversién

significativa por la resistencia a la transferencia de masa.

A nivel de laboratorio, se logré confirmar que efectivamente existia esta resistencia
ya que en las primeras reacciones realizadas no se observaba que la reaccion estuviera
ocurriendo, pero cuando se activo el catalizador s6lido con el metanol se mejoro y propicié

el contacto entre las fases permitiendo que la reaccién pueda llevarse a cabo.
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En la grafica 3.6 también se puede evidenciar que con concentraciones masicas de
catalizador de 3 y 5% w/w se obtienen resultados muy similares por lo que, con el fin de
tener un consumo mesurado de los reactivos se determin6 que una concentracion del 3%

wi/w es lo ideal para llevar a cabo este proceso.

Figura 3-8. Conversion de FAME vs tiempo de residencia variando la concentracion del
catalizador
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3.4. Analisis econémico

Para realizar el andlisis de la rentabilidad del proceso, se considerd una capacidad
de procesamiento de 250 ml de aceite por cada corrida experimental, asi mismo se
considera un tiempo de trabajo de 8 horas por dia teniendo en cuenta una relacién molar
aceite: metanol de 1:9 y concentracion del catalizador al 3% con respecto a la masa del
aceite. En el apéndice C se detallan los costos que se tomaron en cuenta, asi como los

ingresos por la venta de biodiésel y glicerina.
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Se tomo en cuenta la factibilidad econdémica del proyecto tanto en condiciones
intermitentes como de flujo continuo. Se determiné que cuando se emplea un reactor por
lotes, el proyecto tiene un valor actual neto negativo y que incluso se pierde dinero

conforme pasan los afios, como se puede ver en la figura 3.8, lo que lo hace no rentable.

En cambio, cuando el reactor es de flujo continuo se obtiene un valor neto positivo y una
tasa interna de retorno un poco mas del doble que la tasa de descuento del 8 % establecida
en los célculos de flujo de caja, lo que lo convierte en un proyecto rentable que generaria

ganancias al final de su séptimo afio de funcionamiento.

Tabla 3.4 Resultados del analisis economico del proyecto

Intermitente Flujo continuo
VAN ($) -2362.36 235.67
TIR (%) - 17
Pay-back - 6 afios y 10 meses

Por otro lado, al realizar una comparacion con lo reportado por Piza & Beltran
(2022), proyecto donde se trabajé con catalisis homogenea, se nota una reduccion de costo
por compra de materia prima del 59.7% bajo condiciones similares, no obstante, su valor

actual neto es 7 veces mayor que el presentado en este estudio.

Esto se debe a la diferencia en la tasa de produccién de biodiésel, 0.27 kg/h versus
0.50 kg/h para catélisis heterogénea y homogénea respectivamente, causado por un mayor
tiempo de reaccién por la limitacion de transferencia de masa existente explicada en
secciones anteriores. Por lo que, una vez superado esto, se espera que el proyecto se vuelva

aun mas rentable.
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Figura 3-9. Diagrama de flujo de caja del proyecto
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4. Conclusiones y recomendaciones

4.1. Conclusiones

A partir de la simulacién realizada en el lenguaje de programacion Python, se logré
disefiar conceptualmente un reactor de flujo de piston para una reaccion de
transesterificacion de aceite residual y un catalizador sintetizado a partir de cascaras
de huevo con altos rendimientos. También se consiguié esquematizar el sistema
propuesto, que puede aplicarse a escala laboratorio utilizando las condiciones
establecidas en el proyecto.

Las pruebas en condiciones batch, permitieron establecer que las mejores condiciones
para la transesterificacion en fase heterogénea son RM 1:9 y concentracion catalitica
del 3%w/w ya que con ellas se obtuvo un rendimiento del 74.15%. EIl valor maximo
de esa variable es al 3%w/w, antes de que el rendimiento de la reaccion empiece a
descender.

Los parametros determinados para el disefio conceptual del reactor de flujo piston
fueron: cama catalitica 2.05 m, tiempo de reaccién 30 min y un volumen de reactor de
30 mL, bajo estas condiciones se obtenia una conversion del 90% en el codigo de
Python. EI didmetro del reactor corresponde al valor real de la manguera de PVC que
se usoO para las pruebas inicial, mientras que los flujos se determinaron en funcion a
las capacidades de la bomba de jeringa disponible en el laboratorio de Cinética y
Termodinamica.

Mediante el analisis econdmico, se determind que el proyecto es rentable con un valor
actual neto de $ 235.67 y una tasa interna de retorno del 17 %, donde se puede destacar

la disminucion del 59.7% al costo por materia prima comparado a un proceso de
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produccion de escala similar utilizando catalizadores homogéneos, pero con una tasa
de produccion de biodiesel menor debido al tiempo de reaccién mayor.

e La céscara de huevo demostrd ser un catalizador efectivo para esta reaccion, ya que
una vez mejorada la transferencia de masa mediante la agitacion y mezcla del CaO
con el metanol se logro sintetizar biodiésel. Esto puede ser una motivacion para buscar
aplicaciones industriales a otros desechos que tengan alto contenido de minerales
contribuyendo al cumplimiento de la agenda 2030 de las Naciones Unidas.

e Mediante un ANOVA se encontr6 que la Unica variable, de las analizadas en el
disefio experimental, que tiene un efecto significativo hacia el rendimiento de la
reaccion es la concentracion del catalizador con un intervalo de confianza mayor al

95%.

4.2. Recomendaciones

e Con el fin de mejorar y facilitar la separacién de los reactivos una vez culminada la
reaccion, seria recomendable ahondar acerca de la influencia del tamafio de particula
del catalizador ya que esta manera se evitaria la lixiviacion de este.

e La resistencia a la transferencia de masa en la etapa inicial es una limitacion del
proceso, por eso se recomienda investigar alternativas para reducir o eliminar esta
limitacion logrando que se disminuyan los tiempos de operacién como por ejemplo
activar el oxido de calcio con metanol para obtener metdxido de calcio o incluso
tratdndolo con glicerol y usando metanol como solvente para generar el digliceroxido

de calcio.
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El uso de soportes para el catalizador de 6xido de calcio es un tema que se recomienda
estudiar ya que de esta forma se puede favorecer la actividad, el area superficial y su
vida util.

Dado que el catalizador estudiado era una sustancia solida, se sugiere que para
proximas investigaciones se evalUe la capacidad de reutilizacion de esta sustancia con
el fin de mejorar la rentabilidad del proceso.

Es recomendable realizar un analisis enfocado en el impacto ambiental de la reaccién
usando las condiciones especificadas en este proyecto y compararlo cuando se usa
catalisis homogénea mediante indicadores como la huella de carbono con la finalidad
de conocer cuantitativamente que tan sostenible es el proceso.

Se recomienda estudiar el grado de conversién de FAME en la reaccion cuando se
utiliza etanol como reactivo en exceso ya que esta sustancia es producida a nivel
nacional por varias empresas a partir de biomasa (bagazo de cafia de azucar) lo que

permitiria que el proceso estudiado sea alin méas eco amigable.
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Apéndices

Apéndice A: Propiedades fisicoquimicas de los compuestos

Tabla A.1. Propiedades fisicoquimicas del aceite de palma usado

Parametro Valor
Densidad (kg/m3) 891.7
Peso molecular (g/mol) 847.3
Viscosidad dinamica a 40 °C (cPs) 42.61
Conductividad térmica a 60 °C (W/m*K) 0.1765
indice de acidez (mg KOH/g aceite) 2.47

Nota. Tomado de Alcivar Espinoza & Risco Bravo (2022)

Tabla A.2. Propiedades fisicoquimicas del metanol

Parametro Valor
Densidad (kg/m3) 792

Peso molecular (g/mol) 32.04
Viscosidad dinamica a 40 °C (cPs) 3.345x10*

Conductividad térmica a 60 °C (W/m*K) 0.01904

Nota. Tomado de Alcivar Espinoza & Risco Bravo (2022) y (National Center for Biotechnology
Information, 2024a)

Tabla A.3. Propiedades fisicoquimicas del éxido de calcio

Parametro Valor
Densidad (g/cm3) 3.3
Peso molecular (g/mol) 56.08

Nota. Tomado de (National Center for Biotechnology Information, 2024b)

Apéndice B: Analisis de varianza del disefio experimental
Tabla B.1. Resultados de la validacion de supuestos del ANOVA

Supuestos Valor - p
Normalidad de los residuos (Test de 0.1204
Shapiro-Wilk)
Homocedasticidad (Test de Bartlett) 0.7262

Nota. Obtenido a partir del software Rstudio
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Tabla B.2. Resultados del ANOVA

Grados de Suma de
libertad cuadrados Valor - F Pr(>F)
Ccat? 1 500.65 47.8915 0.02025*
RM 2 147.81 7.0696 0.12392
Ccat 1 382.51 36.5907 0.02626*
RM:Ccat 2 22.01 1.0528 0.48715
Residuales 2 20.91 - -

Nota. Obtenido a partir del software Rstudio

Apéndice C: Andlisis econémico y flujo de caja del proyecto

Tabla C.1. Costo de materiales para la construccion de un reactor batch y tubular a escala
laboratorio

Costo Costo final ~ Costo final
Equipo/Material unitario Cantidad reactor en reactor
($/unit) Batch ($) tubular (%)
Plancha calefactora con agitacion
Biovopeak MGS-7S&HPT550 (5248 1 732.48 732.48
Cristalizador 150x75 mm Lab Glass  31.08 1 31.08 31.08
Condensador Recto 28.6 1 28.6 -
Soporte universal 12 1 12 12
Pinza de soporte universal 14.8 1 14.8 -
Balon de Ebu”lcrlr?ln de 3 bocas 250 6756 1 6756 i
Tapdn de caucho #4 3.25 1 3.25 -
Tubos de ensayo de 50 ml 0.4914 50 24.57 24.57
Embudo de decantacion de 250 ml 93.38 1 93.38 23.38
Lab Glass
Termometro de me::curlo Eisco -10 a 732 1 732 732
110 °C
Capsula de porcelana de 150 ml 3.57 5 17.85 17.85
Jeringas de 200 cc 16.8 2 - 33.6
Manguera de 4.3 mm DI de PVC 0.85 5 - 4.25
Equipo de venoclisis Impromedica 0.6 2 - 1.2
Valvula de 3 vias de venoclisis 0.75 1 0.75

Costo total por afio ($) 962.89 888.48




Tabla C.2. Costos por materia prima para un reactor batch y

tubular
Materia , Valor para  Valor para
rima Parametro reactor reactor
P batch tubular
Flujo (kg/h) 0.026 0.102
Metanol Pcl;euto (t$/tk?) 0.33 0.33
osto tota 16.16 64.63
por afio ($)

Tabla C.3. Costos por servicios en la operacién de un reactor batch

y tubular
Valor para
Servicios Parametro ambos
reactores
Flujo utilizado (m3/h) 0.024
Agua fresca Precio ($/m3) 0.83
Costo final ($) 38.25
Consumo Anual (kwWh)  3685.68
Electricidad Precio ($/kwWh) 0.09
Costo final ($) 331.71
Costo total por afio ($) 369.96

Tabla C.4. Ingreso neto por la venta de productos obtenidos en un reactor
batch y tubular

Valor para  Valor para

Productos Parametro un reactor  un reactor
batch tubular
Produccion (kg/h) 0.055 0.28
Biodiésel Plgecm de ver!t,a (ﬁ/gall) 3.56 3.56
emunezg)cmn ina 116.48 584.87
Produccién (kg/h) 0.002 0.01
Glicerina PF\r)ecm de ver_rfa (fS]_S/kgIJ) 0.63 0.63
emunezg)(:lon ina 544 1293

Remuneracién final por afio ($) 118.92 597.10
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Tabla C.5. Flujo de caja para un proceso con reactor batch
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Afio '”Vg)s'on '“g(;e)sos Costos () NDCF($)  DCF ($) D%?F
0 0 0 0 0 0 0
1 962.89 118.92 1349.01 -1082.48 -1002.30 -1002.30
2 0 118.92 386.12 -235.14 -201.59 -1203.89
3 0 118.92 386.12 -235.14 -186.66 -1390.55
4 0 118.92 386.12 -235.14 -172.83 -1563.38
5 0 118.92 386.12 -235.14 -160.03 -1723.41
6 0 118.92 386.12 -235.14 -148.18 -1871.58
7 0 118.92 386.12 -235.14 -137.20 -2008.78
8 0 118.92 386.12 -235.14 -127.04 -2135.82
9 0 118.92 386.12 -235.14 -117.63 -2253.45
10 0 118.92 386.12 -235.14 -108.91 -2362.36

Tabla C.6. Flujo de caja para un proceso con reactor tubular

Ao Mersion I coqesg) NOSF bcr@g)  pecr )
0 0 0 0 0 0 0
1 888.48 597.10 1323.07 -638.85 -591.53 -591.53
2 0 597.10 434.59 143.01 122.61 -468.92
3 0 597.10 434.59 143.01 113.53 -355.39
4 0 597.10 434.59 143.01 105.12 -250.27
5 0 597.10 434.59 143.01 97.33 -152.94
6 0 597.10 434.59 143.01 90.12 -62.82
7 0 597.10 434.59 143.01 83.45 20.63
8 0 597.10 434.59 143.01 77.26 97.89
9 0 597.10 434.59 143.01 71.54 169.43
10 0 597.10 434.59 143.01 66.24 235.67
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Apéndice D: Evidencia de la experimentacién

Figura D-1 Productos de las reacciones posterior a la separacion. a) RM 1:4, catalizador al
3%wi/w. b) RM 1:9, catalizador al 3%w/w. c) RM 1:12, catalizador al 3% w/w




Figura D-3 Adsorcion del glicerol sobre la superficie catalitica

Figura D-4 Lavado del biodiésel
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