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Resumen

RESUMEN

La energia es un sector estratégico, que actualmente concentra gran parte de los esfuerzos
realizados desde la Comision Europea, debido a que mas del 50 % de la energia consumida por
la Unién Europea es importada. El sector més afectado es el del transporte, que depende casi en
su totalidad de los derivados del petroleo, que a su vez en su mayoria son importados. Como
alternativa a los combustibles fésiles se proponen los biocombustibles, que en la actualidad
suponen el principal medio disponible, aminorando a la vez las emisiones de gases de efecto
invernadero. Concretamente, el biodiésel se propone como alternativa al diésel. El biodiésel esta
constituido por una mezcla de ésteres alquilicos de 4cidos grasos de cadena larga obtenidos a
partir de aceites vegetales o grasas animales. Las principales materias primas utilizadas hasta
ahora han sido aceites convencionales como el aceite de colza, soja, palma o girasol. Sin
embargo, estos presentan tres importantes inconvenientes, su elevado coste, que llega a suponer
hasta un 60-80 % del coste del biodiésel, su posible interferencia con el mercado alimentario y
el hecho de que para su cultivo se han transformado ecosistemas ricos en carbono a tierras de

cultivo, generando emisiones de CO, muy considerables.

En este marco, la primera parte de la presente tesis doctoral se centra en la evaluacion de las
grasas animales y el aceite de ricino como materias primas alternativas a los aceites vegetales
convencionales. Las grasas animales, en un primer momento se utilizaban en su totalidad para la
fabricacién de piensos animales, pero hoy dia hay regulaciones estrictas que dejan un volumen
considerable de grasas fuera de este sector por riesgo de contagio de enfermedades. Por lo tanto,

su utilizacion para la produccion de biodiésel supondria la revitalizacion de este residuo.

Se proponen diferentes métodos para la obtencion de biodiésel a partir de grasas animales.
Todos ellos pasan por una combinacién de la reaccién de transesterificacion de triglicéridos
(principal método para la obtenciéon de biodiésel) y esterificacion de acidos grasos libres (AGL),
debido al elevado porcentaje de estas sustancias en la composicion de las grasas animales. En
primer lugar se comprob6 que la presencia de un 4cido fuerte como el H,SO, es capaz de
promover ambas reacciones simultineamente si se utiliza en concentraciones elevadas (0.64
mol-L") y durante 48 h. En cambio, este mismo catalizador se puede utilizar en concentraciones
mucho menores, 0.035 mol-L", con similar relacién molar metanol:grasas, 6:1, y temperatura,
~65 °C, para lograr la esterificacion de los AGL en solo 2 h. Para la reaccién de esterificacion,
también se comprobd que el acido p-toluensulfénico (p-TsOH) fue activo mientras que el
H;3PO, no lo fue. El aumento de la temperatura de reaccion, la relacion molar MeOH:grasas y el

tiempo de reaccion influyeron positivamente en la reaccion. A 65 °C, se consiguié una grasa
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esterificada de solo 1 % de AGL, con una relacion MeOH:grasas de 6:1 y 120 min de reaccion.
Estas grasas esterificadas se sometieron, posteriormente, a transesterificacién con KOH,
alcanzdndose un contenido de ésteres metilicos de 97.2 %. Ademas, se estudio la cinética de la
reaccion de esterificacion estableciéndose un modelo de orden 1.5 respecto a los AGL. Por otro
lado, se llevaron a cabo ensayos en un autoclave, con H,SO, de catalizador, lo que permitio
aumentar la temperatura de la mezcla por encima del punto de ebullicion del metanol (64.5 C).
De esta forma, se estudié la evolucion del contenido en ésteres con la temperatura, la relacion
molar MeOH:grasas, la concentracion de catalizador, el tiempo de reaccién y la presion del
sistema. De todos los experimentos, el realizado a 7 bar y 105 °C, con 0.10 mol-L! de H,SO,,
una relacion MeOH:grasas de 18:1 y un tiempo de reaccién de 3 h, fue el que produjo el mayor

contenido en ésteres, concretamente un 95.7 %.

La planta Ricinus communis se caracteriza por crecer de forma silvestre en tierras marginales,
ser muy resistente a la sequia, de facil adaptacion y poseer semillas con alto contenido en aceite.
Ademis, el aceite de ricino presenta una elevada solubilidad en alcoholes comparado con otros
aceites, lo que favorece en gran medida la reaccion de transesterificacion. Para este aceite
también se ensayaron diferentes métodos de obtencion de biodiésel, comenzando por la
transesterificacion con sistema de calefaccién convencional. En estas condiciones los
catalizadores bésicos, con concentraciones de catalizador de ~0.1 mol-L! y relacion molar
MeOH:aceite de 9.1, presentaron las mayores actividades. En estas condiciones incluso a 35 °C
se alcanzd un contenido en ésteres en el biodiésel cercano a 95 %. La transesterificacion del
aceite de ricino también se llevd a cabo en autoclave de manera que se pudo aumentar la
temperatura de reaccion por encima de 65 °C. En este caso con solo 0.0087 mol-L! de CH;0K
se alcanzaron contenidos en ésteres de alrededor de 94.7 %, con una relacién MeOH:aceite de
24:1,2 220 °C y 4 h de reaccién. La radiaciéon microondas es un método de calentamiento que
permite una disminucion del consumo energético y, en determinados sistemas, una disminucion
también del tiempo de reaccién. Por lo tanto, se decidié probar su efecto en la
transesterificacion de aceite de ricino, ensayando la utilizacién de catalizador acido y basico, y
estudiando la influencia de la concentracién de catalizador, de la relaciéon molar MeOH:aceite,
de la temperatura y de la potencia de la radiacion microondas. Los resultados fueron muy
similares a los obtenidos en la placa calefactora; sin embargo, se aprovecharon estas series
experimentales para comprobar la relacion entre la concentracion de catalizador y de metanol;
llegdndose a que la disminucion de una de estas propiedades tenia efecto en el contenido en
ésteres del biodiésel final, pero estos efectos podian suplirse por el aumento del otro parimetro.
El ultimo proceso para la produccion de biodiésel a partir de aceite de ricino constaba de dos

etapas de catalisis basica y separacion intermedia de la glicerina formada. En este proceso se
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buscaba minimizar la concentracion de catalizador y alcohol y maximizar el contenido en ésteres.
Para ello se analizé la concentracion de catalizador y la relacion molar MeOH:aceite, de la
primera y la segunda etapa, en un disefo de experimentos central compuesto ortogonal y
rotable, y los datos se interpretaron mediante la metodologia de la superficie de respuesta,
observando las interrelaciones entre las cuatro variables. Se consiguié un modelo cuadratico que
representaba los datos experimentales y permitia estimar el contenido en ésteres en funcion de
las condiciones experimentales. Lo mas favorable fue que existia un amplio rango de

condiciones para las cuales el contenido en ésteres alcanzado era mayor de 96.5 % (limite

establecido en la norma EN 14214:2013 V2).

En cuanto a las propiedades del biodiésel, el biodiésel obtenido de grasas y aceite de ricino se
comparé con biodiésel de aceite de colza y se estudid la estabilidad con el tiempo de
almacenamiento de las tres muestras. Con tan solo 3 meses de almacenamiento sus propiedades
se vieron afectadas y algunas propiedades no cumplieron con la normativa desde el momento de

su produccion. Por ello se proponen algunas soluciones para la utilizacion de estas muestras de

biodiésel.

Una vez conocidos los resultados de cada uno de los procesos, se llevo a cabo un analisis
economico de la obtencion de biodiésel a partir de aceite de ricino y grasas animales. El precio
del biodiésel de ricino se estimo para el proceso de dos etapas con catalizador basico y el proceso
llevado a cabo en autoclave. A su vez, se encontraron dos precios del aceite de ricino muy
diferenciados que también se tuvieron en cuenta. Cuando la politica de produccién de este
aceite sea adecuada (precio bajo del aceite), la estimacién del coste del biodiésel apenas llegd a
0.48 €L, en cambio, considerando el precio elevado del aceite, el biodiésel tendria un coste
minimo de 1.185 €L, Por su parte, la produccién de biodiésel de grasas se estimo para el

proceso de esterificacién 4cida seguida de transesterificacién basica, alcanzindose un coste

maximo de 0.428 €L,

En el dltimo capitulo se estudio el aprovechamiento de la glicerina mediante su reformado
con vapor de agua. El reformado con vapor permite la obtenciéon de un gas combustible, gas de
sintesis con alto valor en la industria quimica o una corriente rica en hidrogeno, con gran
utilidad en la actualidad y probablemente en el futuro. En primer lugar se analizé el reformado
de glicerina con vapor de agua utilizando at-alimina como material de relleno. Se estudiaron las
principales variables del proceso y se determiné el caudal de alimento, la relacién vapor/carbon
(S/C) de la mezcla alimento y la relacion gas de arrastre/glicerina (N,/glic.) mas favorables para

el sistema. Estas condiciones se mantuvieron en los siguientes experimentos. Se incorporé CaO
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y dolomita activada como adsorbentes de CO, permitiendo mayor desarrollo de la reaccién
hacia la producciéon de H,. Los resultados se compararon con los obtenidos con a-AlL,Os y
MgO, y utilizando CaO a 600 °C se alcanzé una produccion de H, muy elevada, producto de
que bajo estas condiciones se produjo la mayor tasa de adsorcion de CO; en el sistema. Para
finalizar se estudio el reformado catalitico de la glicerina con vapor de agua con el catalizador
Ni/y-AlL,Os y el mismo dopado con La,Os: Ni/La,O3/y-Al,Os. Los catalizadores preparados se
caracterizaron y se realizaron pruebas cataliticas, constatindose que la incorporacion de La,O;
favorecia la estabilidad del catalizador. La disposicion del catalizador en los reactores afecto a la
eficacia de este, y el aumento de la cantidad de sélido, hasta 5 g, en el sistema mejord los
resultados. La temperatura de reaccién que dio lugar a la mayor mejora respecto a los
experimentos no catalizados fue 700 °C; aunque la mayor produccion de H, fue a 900 °C, con
un valor medio de 5.6 moles de H; por mol de glicerina. Utilizando las condiciones que
mejoraron en mayor medida los resultados obtenidos sin catalizar y sin adsorbente, se prob¢ el

efecto de ambos agentes en el mismo sistema y se estudio su reutilizacién durante cinco ciclos.
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ABSTRACT

In the European Union, energy is a crucial sector, which concerns European government
because more than 50 % of the energy consumption is imported. The transportation sector is
the most affected sector due to its almost complete dependence on oil. Biofuels have been
embraced as the main available way to replace fossil fuels, and even decrease greenhouse gas
emissions. In particular, biodiesel was proposed as an alternative to diesel fuel. Biodiesel is a
mixture of mono-alkyl ester of long chain fatty acids derived from vegetable oils or animal fats.
The most used feedstock were conventional vegetable oils such as rapeseed, soybean, palm and
sunflower oils. However, they have important disadvantages: high production costs, sometimes it
represents 60 - 80 % of the total cost, interaction with food market and their massive
production led to the use of pristine lands for energy crops releasing a substantial amount of

carbon emissions.

Based on this background information, the first section of this thesis was focused on the
examination of animal fats and castor oil as alternative raw materials to produce biodiesel. At
first, all animal fats were used to make animal feeding stuffs; but the regulations became more
severe and huge amounts of these fats were considered as harmful animal food because of the
high risk of disease transmission. Therefore, their use to produce biodiesel would suppose the

revitalization of this waste.

Several methods to obtain biodiesel from animal fats were proposed. All of them include the
combination of transesterification reaction of triglycerides (the main way to obtain biodiesel)
and esterification of free fatty acids (AGL), because this feedstock contains a high level of this
type of compound. Firstly, a strong acid substance, such as H,SO,, was used to promote both
reactions, simultaneously. This result was possible when high concentration of acid (0.64
mol-L") and long reaction time (48 h) were considered. Nevertheless, this catalyst could be used
at a lower concentration, 0.035 mol-L"!, with similar methanol:fats molar ratio and temperature,
achieving in 2 h high level of AGL esterification. p-toluensulfonic acid (p-TsOH) was also active
in the esterification, while H;PO, did not promoted the reaction. The increase of reaction
temperature, MeOH:fats molar ratio and reaction time had a positive effect on the progress of
the reaction; although 6:1 ratio of MeOH:fats and 120 min were enough to decrease the AGL
content of the fats up to 1 %, at 65 °C. The esterification reaction followed 1.5-order kinetics
because MeOH was added in large excess. The esterified fats were subjected to a
transesterification reaction with KOH as a catalyst; then 97.2 % of methyl ester content was

reached in the biodiesel. In addition, a series of reactions were carried out in autoclave to
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increase the temperature of the mixture above methanol boiling point (64.5 °C). The influence
of reaction temperature, MeOH:fats molar ratio, catalyst concentration, reaction time and

system pressure, was studied in this system. The highest ester content (95.7 %) was reached with

0.1 mol-L" of H,SO, and 18:1 MeOH:fats ratio, at 105 °C and 7 bar, for 3 h.

Ricinus communis is the plant where castor oil comes from. This plant can grow in marginal
lands, shows drought tolerance and has easy adaptability. In addition, its seeds have a high oil
yield. Castor oil shows unusual properties such as high solubility in alcohols compared to other
oils. Hence, transesterification reaction will be favored. Several methods to obtain biodiesel from
castor oil were studied, too. In the first one, conventional heating system (hot plate) was used. By
this method, basic catalysts achieved the highest activities with catalyst concentration around
~0.1 mol-L" and MeOHé:oil molar ratio of 9:1. Under these conditions, ~95 % methyl ester
content was reached, even at 35 °C. On the other hand, the transesterification of castor oil was
also carried out in autoclave. In this case, just 0.0087 mol-L" CH;0K was necessary to achieve
the same ester content; although 24:1 MeOH: oil ratio, 220 °C and 4 h were required.
Microwave radiation is an effective heating method, which lead to the decrease of energy
consumption. In addition, various systems experienced reaction time reduction. Therefore, the
possible effect of this radiation in castor oil transesterification was studied. The main operation
variables: type of catalyst, concentration of catalyst, MeOH:oil molar ratio, temperature, time
and microwave power, were examined. The results were similar to the ones obtained with the
hot plate; however, this experimental series was used to check the relationship between catalyst
and methanol concentration. As was seen, the decrease of the amount of one of these
compounds led to lower final ester content, but this effect could be made up by the increase of
the other compound. The last studied process to produce biodiesel from castor oil consisted of a
two-step process. In both steps basic transesterification was carried out and the intermediate
step was the removal of the glycerol produced by the first reaction. The aim of this process was
the reduction of the catalyst and alcohol concentration, while methyl ester production was
maximized. In order to achieve this aim, the catalyst concentration and MeOH:oil molar ratio
for the first and the second steps were analyzed by the design of experiments: rotatable
orthogonal central composite design. The collected data was analyzed by response surface
methodology; evaluating interactions between the variables. A quadratic model was found,
which represented faithfully the experimental data and led to the estimation of methyl ester
content of biodiesel depending on the operation conditions. One of the most remarkable points
was the ability of the system to produce biodiesel with ester content higher than 96.5 % (lower

limit within UNE EN 14214:2013 V2) at a huge range of operational conditions.
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The properties of biodiesel from animal fats and castor oil were determined and compared to
that of biodiesel from rapeseed oil. In addition, the samples were stored to measure the variation
of the properties along the storage time. After only 3 months, some properties suffered changes
and were not within the European standard; so, several solutions were proposed to be able to

use these samples of biodiesel.

Once the different methods to obtain biodiesel had been researched, an economic analysis of
two processes to castor oil and one process to animal fats were carried out. The price of biodiesel
from castor oil was estimated using the two-step process and the one carried out in autoclave.
Furthermore, two prices of castor oil were found and were taken into account. If responsible
policy were carried out regarding castor oil production (low price of oil), the estimated biodiesel
cost would be lower than 0.48 €-L". However, if the price of the oil were the highest, the lower
cost of produced biodiesel would be 1.185 €-L. In the case of animal fats, the highest cost of

the biodiesel produced by acid transesterification followed basic transesterification was 0.428

€L

In the last section of this thesis, the valorization of glycerol by steam reforming was carried
out. The steam reforming allows the production of a combustible gas, syngas with great value in
chemical industry or a stream with high concentration of hydrogen, which would have high
demand currently and in the future probably. To begin with, steam reforming of glycerol with
a-AlLO; as filler material was carried out. The main operational variables were studied to find
out the most favorable. Feed flow, steam/carbon ratio (S/C) in the mixture glycerol/water and
carrier gas/glycerol ratio (N,/glic.) were established by this experimental series. Calcium oxide
(CaO) and activated dolomite were used as CO, adsorbent. With simultaneous CO, abatement,
the production of hydrogen was promoted. The results were compared to the ones obtained
with a-AlL,O; and MgO; the highest rate of CO, adsorption was reached with CaO at 600 °C.
To conclude, catalytic steam reforming of glycerol was studied, using the catalyst Ni/y-Al,Os,
and the same solid doped with La,Os: Ni/La,O5/y-Al,Os. Catalyst preparation was decided by
means of catalyst characterization. Activity tests were carried out and the catalyst with La,O;
showed better stability. The position of the catalyst in the reactors affected its efficacy. The
increase of solid amount, up to 5 g, enhanced the results. The most significant improvement
with respect to non-catalytic experiments was yielded at 700 °C; though the highest H,
production (5.6 mol of H; per mol of glycerol) was achieved at 900 °C. The simultaneous use of
catalyst and CO, adsorbent was checked under the conditions that enhanced to a greater extent
the results without catalyst and adsorbent. Moreover, five successive cycles of reaction were

carried out under these conditions.
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1. SITUACION ENERGETICA

La energia es la base de todos los sectores econdémicos (agricultura, industria y servicios),
ademas del progreso cientifico. La situaciéon energética actual se encuentra marcada, como afios
atras, por el incremento de la demanda energética. A la elevada demanda energética de Estados
Unidos y Europa se ha sumado un creciente consumo de energia por parte de los paises en vias
de desarrollo como pueden ser China e India que para el periodo 2010-2040 se prevé doblen su

gasto energético, mientras que la demanda mundial se prevé que aumente en un 56 % [1].

Por su parte la Unién Europea (UE) presentaba su maximo consumo de energia primaria,
cerca de 1825 Mtep, en los anos 2005/2006, y a partir de 2007 dicho consumo ha ido
disminuyendo ligeramente hasta situarse en 1730 Mtep en 2011 [2]. El sector energético estd
concentrando gran parte de los esfuerzos realizados por la Comision Europea debido a que se
trata de un sector estratégico que actualmente se encuentra en una situacion delicada. El 53 %
de la energia consumida en la UE es importada y se gastan a diario 1000 millones de euros en la
importacion de energia (400000 millones durante el afio 2013), lo que representa una quinta
parte de las importaciones totales de bienes y servicios. La gran dependencia exterior conlleva un
elevado coste econdmico que podria verse incrementado por el creciente consumo de los paises
emergentes. Ademds, esta situacion genera mayor inseguridad del suministro al tener en cuenta
que el petroleo es una de las principales fuentes de energia y esta principalmente controlado por
paises en conflicto con regimenes inestables y con crisis recientes como la protagonizada por
Rusia debido al conflicto en Ucrania pueden afectar de manera determinante a la UE por

importar de este pais un 39 % del gas natural y una tercera parte de los productos petroliferos

(3].

En este marco de inestabilidad y alto coste energético, la UE estd desarrollando politicas
energéticas que aseguren el abastecimiento energético, que garanticen que los precios de la
energia no sean un freno para la competitividad y que velen por la proteccién del medio
ambiente y la lucha contra el cambio climatico. Para ello se ha apostado por el ahorro energético
y por un mayor consumo de energias renovables. En la Directiva de 2009/28/CE del
Parlamento Europeo y del Consejo se establecié que el 20 % de toda la energia consumida en
2020 debia proceder de fuentes renovables, concretando que en el sector transportes un 10 % de
la energia debia proceder de fuentes renovables. La impulsion de la eficiencia energética es una
constante en la politica de la Unién, habiéndose establecido un objetivo claro consistente en un
20 % de ahorro energético para el afio 2020 (Directiva 2012/27/UE del Parlamento Europeo y

del Consejo).
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Los datos de consumo total de energia primaria en la UE, asi como el consumo de energia
por sectores se muestran en la figura 1.1 para el periodo de 1990 a 2012. Entre los datos se ha
de destacar la disminucion de la demanda energética que se ha conseguido en la UE durante los
ultimos 5 afos. Esta disminucion es en parte debida al incremento de eficiencia energética; sin
embargo, durante estos afios ha habido otro factor casi determinante como ha sido la crisis
econdmica que ha frenado el crecimiento en los paises miembros repercutiendo en un menor
consumo energético [2]. Por otro lado es remarcable la tendencia que muestra un aumento
continuado del uso de energias renovables que representaron en 2011 un 11.0 % del total de

energia consumida frente al 6.4 % de 2005.
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Figura 1.1. Consumo energético por sectores de la Unién Europea de los atios 1990 a 2012 (Fuente: EUROSTAT, cédigo de
datos en linea: tsdcc320)

Pese a que la demanda energética se esta viendo reducida, la UE aun se enfrenta a un
problema importante, la dependencia energética que sigue siendo elevada, concretamente, como
ya se ha mencionado, un 53 % en 2013. En esta situacion resulta necesario tomar medidas hacia
el autoabastecimiento con el objetivo de mejorar la seguridad en el suministro de energia y una
de las principales formas de lograr dicho objetivo es el aumento en la produccion de energias
renovables, puesto que las fuentes no renovables (a excepciéon de la nuclear) pasan

necesariamente por la importacién.

En el caso del combustible nuclear las importaciones llegan al 40 %, para los combustibles
solidos al 42 %, para el gas natural al 66 % y, como dato mas preocupante, casi el 90 % del
petréleo o derivados del petroleo que se usan en la UE proceden de importacion a otros paises
[3]. En este sentido el sector mas afectado por la inestabilidad o los altos precios de la energia es

el sector transportes, que depende practicamente en su totalidad de los derivados del petréleo.
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Aunque se espera un ligero aumento del uso de la electricidad como fuente de energia en el
sector transportes, en los coches hibridos, en la actualidad los biocombustibles constituyen el
principal medio disponible para reducir considerablemente la dependencia del petréleo y, a la

vez, aminorar las emisiones de gases de efecto invernadero [4, 5].

Espafia, como pais miembro de la UE presenta datos similares a los del conjunto, en cuanto
a energia se refiere. En estos ultimos afios se estd experimentando una disminucién en el
consumo de energia primaria, como se observa en la figura 1.2, propiciada por la politica de
ahorro energético impulsada desde la Comisiéon Europea y la disminucién del producto interior

bruto que se ha experimentado en Espafia, un 1.6 % en el afio 2012 [6].
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Figura 1.2. Consumo de energia primaria por sectores de Esparia a lo largo del tiempo [7]

En cuanto a las fuentes de energia, las energias renovables representaron en 2012 un 12.3 %
frente al 6.8 % de 2007. El desarrollo del Plan de Fomento de las Energias Renovables en
Espafia 2000-2010 (8], asi como el Plan de Energias Renovables en Espafia 2005-2010 (PER)
[9] impulsaron el desarrollo de estas fuentes de energia, habiéndose marcado Espaa el objetivo
de que en 2010 al menos el 12 % del consumo total de energia procediera de fuentes
renovables. A este objetivo se le afiade el objetivo comunitario establecido para el 2020 (20 % de
la energia procedente de fuentes renovables) y el marco general impulsa de manera notable el

desarrollo de las energias renovables.

A pesar del desarrollo de las energias renovables, el 41.7 % de la energia primaria consumida
sigue proviniendo del petroleo y un 21.7 % del gas natural. Este hecho repercute en el grado de
dependencia energética del pais, que en 2012 se situaba en un 73.3 % [10]. Tanto el petroleo
como el gas natural tienen una pequefia producciéon en Espafa pero casi en su totalidad son

importados [11]. Por lo tanto, la sociedad espafiola se enfrenta al mismo panorama que la
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sociedad europea incluso con una mayor tasa de dependencia energética lo que conlleva un

elevado coste de la energia e inseguridad en su suministro [3].

2. SITUACION DE LOS BIOCOMBUSTIBLES

Se entiende por biocombustibles o biocarburantes aquellos combustibles liquidos o gaseosos
utilizados para transporte y producidos a partir de biomasa. A su vez, existen diferentes formas
de definir biomasa, ésta puede definirse como todo material biolégico excluyendo aquellos que
hayan sido englobados en formaciones geolégicas sufriendo un proceso de mineralizacion, o se
puede ser mas especifico definiéndolo como la fraccion biodegradable de los productos,
desechos y residuos procedentes de la agricultura (incluidas sustancias de origen vegetal y origen
animal), de la silvicultura y de las industrias conexas, asi como la fraccion biodegradable de los
residuos industriales y municipales [12, 13]. De una forma u otra, los biocombustibles son
obtenidos de fuentes de energia renovables y los principales son los biocombustibles liquidos,
que por sus caracteristicas fisico-quimicas resultan adecuados para sustituir a la gasolina o al

gasoleo, bien de manera total, en mezclas con estos tltimos o como aditivos [14].

Dentro de los biocombustibles liquidos, los principales por tener un uso mas extendido en la
actualidad son el bioetanol, como sustituto de la gasolina, y el biodiésel que reemplazaria el
gasoleo. El bioetanol se produce a partir de plantas como la remolacha, cafa de aztcar, cereales
como trigo o cebada, gracias a su contenido en azticares. En cambio, el biodiésel procede de
materias con alto contenido en lipidos como son los aceites vegetales e incluso las grasas

animales [14].

Los biocarburantes se han propuesto desde la UE como el tnico medio disponible para
reducir de forma considerable la dependencia del petréleo en el sector del transporte, puesto
que representan un sustituto directo de los combustibles fésiles y pueden integrarse facilmente
en los sistemas de abastecimiento de combustible. A su vez, el uso de biocombustibles
aminoraria las emisiones de gases de efecto invernadero y ofreceria oportunidades de diversificar
la renta y el empleo en las zonas rurales. Por otro lado, se reducirian las facturas de las
importaciones de energia y algunos paises en desarrollo podrian beneficiarse de mercados

potenciales de exportacion [5].
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Con el fin de estimular el uso y la produccion de biocombustibles a escala europea, se doto a
los mismos de exencion fiscal, a la vez que se establecio la obligatoriedad de su uso mediante
objetivos marcados. Lo que se pretendia es la creacion de una red de seguridad para los

inversores que impulsara la industria del biocombustible, a gran escala [5, 15].

En la directiva sobre biocombustibles adoptada en 2003, se fijo el objetivo de sustituir para el
2005 el 2 % de la gasolina y del gaséleo consumido en el transporte por biocombustibles y el
5.75 % para el 2010 (Directiva 2003/30/CE). Estos objetivos resultaron ser muy ambiciosos y
no pudieron alcanzarse quedandose los valores en 1.2 % y 4.41 % para 2005 y 2010,
respectivamente [2, 16]. El siguiente objetivo marcado por la UE se estableci6 para el ano 2020,
pretendiéndose una cuota de 10 % (Directiva 2009/28/CE). La cuota alcanzada en 2011 fue de
4.66 %, aun lejos del 10 % pero que va aumentando afio a afio, como se observa en la figura 1.3

del consumo anual de biocombustibles en la UE [16].
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Figura 1.3. Tendencia en el consumo de biocombustibles en la Unién Europea [17]

Como se observa en la figura 1.3, en cuestiéon de cinco afos, de 2005 a 2010, se ha
multiplicado por cuatro el consumo de biocombustibles en la UE. Este hecho ha provocado un
aumento neto de la demanda de cultivos energéticos que podria dar lugar a un aumento neto de
la superficie cultivada. Es necesario tener un control adecuado sobre dicho aumento ya que
podrian producir situaciones indeseadas como la destruccién de grandes zonas de alto valor
ecoldgico, suelos ricos en biodiversidad..., o producirse un efecto contrario al pretendido,
mayores emisiones de gases de efecto invernadero (GEI) a las esperadas por destruccion de zonas
con grandes reservas de carbono que liberarian a la atmosfera parte del carbono almacenado con
un impacto imposible de contrarrestar por el impacto positivo de la utilizacién de
biocarburantes. Por estas razones desde el Parlamento Europeo y el Consejo se ha dictado una
directiva que establece criterios de sostenibilidad para los biocombustibles, considerando sélo

aptos de obtener incentivos y de tenerse en cuenta en las cuotas aquellos cuyo consumo reduzca



Capitulo 1

en un determinado porcentaje las emisiones de GEI, y aquellos que no procedan de tierras de

elevado valor en cuanto a biodiversidad se refiere o tierras con elevadas reservas de carbono

(Directiva 2009/28/CE).

Aun habiéndose establecido los criterios de sostenibilidad para la produccién de
biocombustibles, han salido a la luz estudios que muestran el elevado impacto del cambio
indirecto del uso de suelos (ILUC, indirect land use change) en relacion al uso de
biocombustibles. La conversiéon de ecosistemas ricos en carbono, como bosques, praderas o
humedales, entre otros, a suelos agricolas resulta en un incremento considerable de emisiones de
GEI. Datos comparativos sugieren que los biocombustibles basados en soja y colza (casi el 70 %
de los usados en la UE) tienen una alta huella de carbono, incluso produciendo mds emisiones
de GEI que los combustibles fésiles convencionales [18]. Ante esta situacion el Parlamento
Europeo ha decidido hacer modificaciones en la cuota obligatoria de biocombustibles en el
sector transportes para 2020. La maxima cuota que pueden alcanzar los carburantes que
provienen de cultivos alimentarios y/o cultivos energéticos serd de 6 %, teniendo en cuenta,
ademas, las emisiones de GEI que se producen por el ILUC a la hora de determinar la
sostenibilidad del combustible. El objetivo de la medida es acelerar la transicion hacia una nueva
generacion de biocombustibles que aporten al menos un 2.5 % del consumo total de energia en

el sector transporte en 2020 [19].

Otro aspecto al que se enfrenta la industria de los biocombustibles es que la capacidad de
produccién instalada, sobre todo para el biodiésel, es mucho mayor que la produccion final de
este combustible en la UE, como se observa en la figura 1.4. Este hecho es, en gran parte debido
a la necesidad de importar aceite de otros paises productores como son Argentina e Indonesia.
Estos paises han sido acusados de “dumping” en la industria del biodiésel, puesto que el precio
de importacion del aceite de soja y palma tenia un valor extremadamente alto al compararlo con
el precio de importacién del biodiésel producido de dichos aceites. Este hecho ha sido uno de
los que ha propiciado la caida de la industria del biodiésel en Europa, por lo que la Comision
Europea se ha visto obligada a aplicar derechos antidumping al biodié¢sel proveniente de dichos

paises [20].
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Figura 1.4. Capacidad de produccién y produccion real de biodiésel y bioetanol en la Unién Europea [16]

La realidad de la UE ha sido el escenario donde se ha movido Espafia en todo momento, asi
mediante sus Planes Nacionales ha ido estableciendo las actuaciones adecuadas que se ajustaban
a las politicas comunitarias en el desarrollo del sector. La Orden ITC/2877/2008, junto con el
Real Decreto 459/2011 han marcado los objetivos, en cuanto a consumo de biocombustibles se
refiere, con el propdsito de alcanzar la obligacion del 10 % establecida para el afio 2020. Hasta
finales de 2012 los biocombustibles disfrutaban de exencion fiscal total (Ley 22,/2005); en parte,
gracias a lo cual Espafia se encuentra en el puesto ntimero 3 de la UE, en cuanto a consumo de
biocarburantes se refiere. En 2012 un 7.3 % de los combustibles procedian de fuentes
renovables. Sin embargo, este combustible no estaba sujeto al certificado de sostenibilidad, que
no era obligatorio hasta el 1 de enero de 2013 (Real Decreto 1597/2011). En este sentido es en
el que mas tiene que trabajar Espafa, y para ello, el Gobierno ha decidido modificar la cuota de
biocombustibles para el afilo 2013. Se habia establecido un 7 % para biodiésel y un 4.1 % para
bioetanol, pero el 22 de febrero de 2013 (Real Decreto-ley 4/2013) se decidio bajar la tasa a 4.1

% de biodiésel en gaséleo y 3.9 % de bioetanol en gasolina [17].

Seguin datos de IDAE, durante el aio 2012 se utilizaron en Espafa 1994767 toneladas de
biodiésel y 323586 toneladas de bioetanol, con un aumento en el consumo de biodiésel de un

13.3 %, al pasar del 2011 al 2012 [17].

3. EL BIODIESEL

Como se ha mencionado con anterioridad, los biocombustibles de mayor relevancia son el
biodiésel y el bioetanol. Concretamente, durante el afio 2012 de todos los biocombustibles

consumidos en la UE, los aceites vegetales y el biogis representaban sélo 0.5 % cada uno, el
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consumo de bioetanol ascendia a un 19.9 % y el biocombustible con mas repercusion era el
biodiésel con una cuota de 79.1 % [17]. Este ultimo es el combustible en el que se ha centrado

este trabajo y del cual se analizaran todos los aspectos mas relevantes.

Biodiésel, segun la Asociacion Internacional de Normativa de Calidad ASTM (American
Society for Testing Materials), es una mezcla de ésteres monoalquilicos de 4cidos grasos de
cadena larga derivados de aceites vegetales o grasas animales, que se emplea en motores de
ignicién-compresion (motores diésel) o en calderas de calefaccion. El Real Decreto 61,/2006 de
31 de enero, establece que, para su uso en la automocion, el biodiésel tiene que cumplir las
especificaciones impuestas por la norma europea UNE EN 14214:2013 V2 (tabla 5.1), similar a
la norma estadounidense ASTM D 6751.

Quimicamente, como éster monoalquilico, es un producto de la reacciéon de un alcohol de
cadena corta, como metanol, etanol, isopropanol..., con un aceite o grasa (triglicérido) para
formar ésteres de dcidos grasos de cadena larga (biodiésel) y glicerina, mediante una reaccién de
transesterificacion [21]. Cada éster se denomina CX:Y, donde “C” es el simbolo del carbono,

“X” representa el nimero de carbonos de la cadena e “Y” el nimero de dobles enlaces presentes.

Es posible el empleo de biodiésel 100 % puro (B100) como combustible, sin embargo, las
propiedades de este combustible, distan en cierta medida de las propiedades del gasoleo mineral,
lo que provoca que sea necesaria una ligera modificacion de determinadas piezas de los motores.
Por esta razon, resulta muy habitual el uso de mezclas biodiésel-diésel en porcentajes que van de
2 (B2) a 20 (B20) por ciento en volumen de biodiésel. Con la utilizacion de estas mezclas no es

necesaria la modificacion de los motores y si reportan beneficios de la utilizacion de biodiésel

[22].

3.1. Aspectos positivos y negativos del uso de biodiésel

Desde hace unos afos se estd apostando por el biodiésel como combustible sustituto del
gasoleo. Existen tres razones principales para la produccién del biocombustible, la primera es la
diversificacion de las fuentes de energia en el transporte, es decir, el evitar la dependencia total
de los productos derivados del petréleo. La siguiente razén es la reduccion de emisiones de GEI
que se lograria gracias a que la planta de la que se obtiene el biocombustible capta CO; al crecer,
por lo que gran parte del CO, liberado por el biocombustible es el captado por la planta. Y el
impulso que supondria para las zonas rurales de recursos escasos el desarrollo de un carburante

de origen agricola [5]. Hoy en dia algunos de estos argumentos se encuentran bajo cuestion,
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ademas de haber otros aspectos también importantes de la utilizacion de biodiésel que deben ser
resenados, por lo que a continuacién se analizan los aspectos positivos y negativos del uso de

dicho combustible.

i) Materias primas

Existe una gran variedad de materias primas de las que se puede obtener biodiésel. Se han
identificado hasta 350 cultivos oleaginosos susceptibles de ser usados para la produccién de
biodiésel, ademas de aceites de fritura usados, grasas animales y aceite proveniente de algas. Este
hecho diversifica en gran medida la fuente de obtencién del combustible y favorece el
autoabastecimiento [23], aunque a la hora de elegir una materia prima es necesario tener en

cuenta aspectos como el balance energético que se detalla mas adelante.

ii) Comportamiento en el motor

El biodié¢sel presenta unas propiedades lubricantes muy beneficiosas para el motor, que
provocan que no sea necesario la incorporacion de aditivos lubricantes al combustible. Asi en
pruebas de durabilidad de motores se ha comprobado que la formacién de depositos de carbon 'y
la corrosién es menor en motores que funcionan con biodiésel que con gaséleo convencional
[23]. El aspecto menos positivo de esta caracteristica es que la utilizacion de B100 puede

provocar la contaminacién del combustible con aceite lubricante o viceversa debido al alto poder

disolvente del biodiésel [24].

El biodiésel tiene tendencia a disolver las particulas acumuladas y sedimentos encontrados en
el deposito de almacenamiento de combustible, asi como en el sistema de combustible del
motor. Con el aspecto negativo de que estos sedimentos podrian obstruir filtros e inyectores y
con el aspecto positivo de que los inyectores de un motor que funciona con biodiésel suelen

estar mas limpios [23].

El gran poder disolvente de este combustible también puede provocar, tras prolongados
tiempos de exposicion, especialmente del biodiésel puro B100, la degradacién de determinados
elastomeros que solian contener los coches fabricados antes de mediados de los noventa.
Ademss, existen determinados materiales denominados como metales suaves (cobre, plomo,
zinc...) que deben ser evitados para la construcciéon del tanque de almacenamiento del
combustible por acelerar la oxidacién del biodiésel, dando lugar a formacién de sedimentos y

corrosion. Acero o aluminio serian los materiales recomendados para los tanques [23].
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En cuanto al funcionamiento del motor, el biodiésel suele presentar mayor numero de
cetano que reduce el retraso de la ignicién y mejora la combustién; ademas este combustible
contiene un alto porcentaje de oxigeno en su formula quimica, lo que facilita su combustion
completa [25]. Es esta presencia de oxigeno la que a su vez disminuye el poder calorifico del

biodiésel, desembocando en un menor contenido energético del combustible [26].

Por ultimo, en cuanto al funcionamiento del motor, debido a la mayor polaridad del
biodiésel respecto al diésel mineral, su viscosidad es mds elevada. Esta propiedad afecta a la
operacion del combustible y cuando la temperatura es mas baja y la viscosidad mayor puede
provocarse atomizacion pobre del combustible y menos precisién en la operacion de los
inyectores, por lo que hay que tener muy en cuenta las condiciones climaticas en las que va a ser

utilizado el biocombustible [26].

iii) Biodegradable, no téxico y mds seguro en su manipulacién y almacenaje

De cara a posibles derrames de combustible, los aspectos mds importantes son su toxicidad,
su biodegradabilidad y su caracter inflamable. Recientemente se han llevado a cabo ensayos de
toxicidad demostrando que el biodiésel no es téxico en si mismo, cosa que si es el gaséleo,
aunque se deben hacer mas estudios por si pudiera causar dafios en el material genético de
organismos vivos del suelo [27]. Por otro lado, el biodiésel resulta ser mas biodegradable que el
gasoleo. De acuerdo con datos bibliograficos, el biodiésel sufre una biodegradacion comprendida
entre un 80.4 y un 91.2 % en tan solo 30 dias, mientras que, en este mismo periodo, el gasoleo
solo alcanza un 24.5 % [28]. Ademas se han encontrado efectos sinérgicos de co-metabolismo,
es decir, la adicion de biodiésel al diésel incrementa en gran medida la biodegradabilidad de este
ultimo, alcanzandose el 50 % de biodegradacién en 22 dias para mezclas B5 [29]. Por ultimo, el
biodiésel presenta un punto de inflamacién muy superior al del gaséleo, que puede llegar a ser

hasta el doble, lo que reduce la peligrosidad en su almacenaje y manipulacion [24].

iv) Viscosidad y comportamiento a bajas temperaturas

La viscosidad es una de las propiedades mds importantes del biodiésel, puesto que afecta al
equipo de inyeccion de combustible, particularmente a bajas temperaturas cuando se produce
un aumento del valor de esta propiedad. El comportamiento a bajas temperaturas viene marcado
por los puntos de enturbiamiento, congelacion y fluidez del combustible, y todos ellos son mas

altos para el biodiésel que para el diésel convencional, lo que provoca peor comportamiento en

frio del biocombustible [26].
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Tanto la viscosidad como el comportamiento a bajas temperaturas dependen en gran medida
de la materia prima utilizada para la obtencién del biodiésel y se podria pensar en anadir aditivos

al combustible con el objetivo de mejorar ciertas propiedades [30, 31].

v) Emisiones de compuestos contaminantes

El uso de biodiésel en lugar de gasoleo presenta gran beneficio en cuanto a emisiones de
sustancias contaminantes se refiere. La tabla 1.1 recoge determinadas propiedades del gaséleo y
del biodiésel que influiran en las emisiones de sustancias contaminantes procedentes de la

combustion de los carburantes y las emisiones de mezclas de biodiésel respecto a las del gaséleo.

Tabla 1. 1. Propiedades de gaséleo y biodiésel. Emisiones respecto al gaséleo de mezclas de biodiésel [32]

Propiedades Gasoleo B100
Cenizas, %m/m 0.006 - 0.010 0.002 - 0.036
Azufre, %m/m 0.020 - 0.050 0.006 - 0.020
Nitrégeno, %m/m 0.0001 - 0.003 0.002 - 0.007
Aromaticos, %vol 28 - 38 0
Indice yodo, g;,-100g" 0 65 - 156
Poder calorifico superior, MJ-kg! 45.1 -45.6 39.2 - 40.6
Emisiones respecto al gaséleo, % B20 B100
CO -13.1 -42.7
NOx +2.4 +13.2
SO, -20 -100
Material particulado -8.9 -55.3
Compuestos orgdnicos volitiles -17.9 -63.2

La utilizacion de biodiésel puro o mezcla con diésel provoca una disminucién significativa de
la cantidad emitida de monoxido de carbono, el principal responsable de esta disminucion es el
oxigeno presente en el biodiésel que favorece su combustion completa, lo que, ademas provoca
una menor presencia de hidrocarburos no quemados y hollin [25, 33]. Por otro lado, la
combustion de biodiésel provoca mayores emisiones de 6xidos de nitrogeno. Estas emisiones
dependen de la materia prima utilizada y podrian reducirse empleando una boquilla adecuada

en la inyeccion del combustible [33, 34].

Con un biodiésel puro se evitarian las emisiones de SO;, como consecuencia de la minima
cantidad de azufre que contiene el combustible. Por ultimo, también se observan menores
emisiones de material particulado y compuestos organicos volatiles, no presentando benceno ni
otras sustancias aromadticas carcinégenas que pueden presentar las emisiones de la combustion

de gasoleo convencional [32].
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vi) Balance energético

Para determinar si existen mejoras medioambientales con el uso del biodiésel en lugar de los
combustibles fosiles es necesario llevar a cabo un analisis de ciclo de vida, que consiste en la
medida del coste energético del producto, considerando todas las operaciones y tratamientos
implicados en el proceso, desde el cultivo y/o produccion de la materia prima hasta la obtencién
del biodiésel final. En este andlisis debe incluirse el impacto del ILUC que puede provocar la

emision de grandes cantidades de GEI.

Existen trabajos que han analizado diferentes materias primas, diferentes métodos de cultivo
y han comparado los resultados si se tiene en cuenta o no el efecto del ILUC. Asi, los resultados
mas favorables los muestra el biodiésel obtenido de aceite de fritura usado con un 89 % de
ahorro de emisiones de GEI respecto al diésel mineral. Con este tipo de materia prima no se
consideran las emisiones durante el cultivo de la planta y la produccion del aceite. Por otro lado
las técnicas de agricultura organica que no utilizan fertilizantes industriales también favorecen el
ahorro de emisiones. A la hora de considerar el ILUC, si se cultiva en tierras marginales el
ahorro considerado de GEI es mayor que si no hubiera cambio de tierra. En cambio, si las
tierras que se usan para el cultivo son zonas de alto valor ecoldgico o con altas reservas de CO,,

las emisiones de GEI podrian hasta multiplicarse por 6 respecto a las de los combustibles fosiles

[35].

vii) Precio del biodiésel

El precio del biodiésel es fuertemente dependiente del precio de los aceites vegetales, éstos
representan entre un 60 y un 80 % del precio final del biocombustible [36-38]. Considerando
esta circunstancia, el coste de produccion de biodiésel en la UE, durante el afio 2010, estaba
comprendido entre 0.73 y 1.10 €-L" [39], mientras que el precio medio del gaséleo rondaba los
0.57 €-L!, ambas cantidades expresadas libres de impuestos. Una vez aplicados los impuestos, el
gasoleo alcanzo un coste medio en la UE de 1.17 €.L" [11], por lo que para que el biodiésel
resulte competitivo es imprescindible que la carga de impuestos sobre este combustible sea

minima o nula.

El principal problema del aceite vegetal refinado usado para la produccion de biodiésel es el
precio del proceso de refinado y la especulacion que ha existido desde que se han empezado a

desarrollar politicas para impulsar el consumo de biocombustibles [40].
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A pesar de los inconvenientes mencionados, el biodiésel sigue siendo uno de los
combustibles mdis adecuados como alternativa al gaséleo, debido a sus beneficios
medioambientales, el creciente precio del petréleo, la dependencia energética y la posibilidad de
su utilizacion directa en motores diésel. Ademas, no hay que olvidar, que siguiendo criterios de
sostenibilidad, desarrollando una agricultura responsable y evitando la competencia con la
produccién alimentaria, la produccion de biodiésel alimenta la posibilidad del desarrollo

industrial en zonas eminentemente agricolas.

3.2. Proceso de obtencién de biodiésel

3.2.1. Materias primas

Para la obtencion de biodiésel el primer paso a dar es la eleccién de la materia prima. El
principal requisito para que una sustancia sea un buen alimento para la producciéon de biodiésel
es que presente un alto contenido de triglicéridos. Asi la norma europea EN 14214:2013 V2
determina que cualquier fuente de triglicéridos de origen animal o vegetal, incluyendo aceites de

fritura usados, puede ser usado para la obtencion de biodiésel.

En el caso de biodiésel, la eleccion de una materia prima adecuada es de vital importancia
puesto que determinard el proceso de produccién a llevar a cabo y representa, como se ha
indicado, un elevado porcentaje del coste total de produccién de biodiésel [38, 41]. Las
propiedades mds determinantes de la materia prima son la distribucion de 4cidos grasos, la
acidez libre, la humedad, el contenido de materia no saponificable, la presencia de impurezas, la
viscosidad, el poder calorifico y el comportamiento en frio [42]. Estas propiedades limitaran las

condiciones en que se tiene que llevar a cabo el proceso de obtencion de biodiésel.

Las materias primas utilizadas en la actualidad se pueden clasificar en aceites vegetales
convencionales, aceites vegetales alternativos, aceites de fritura usados, grasas animales y aceites

de microalgas. A continuacion se describiran los principales componentes de los citados grupos.

i) Aceites vegetales convencionales

Aunque se han identificado hasta 350 cultivos oleaginosos susceptibles de ser usados como
materia prima para la obtencion de biodiésel [23], un 85 % del biodiésel consumido en la UE

durante el ano 2010 procedia de aceites convencionales como son el aceite de colza, soja, palma

23



Capitulo 1

y girasol. El biodiésel obtenido a partir de dichos aceites, que son cultivos agricolas destinados a

la alimentacion humana, adquiere el nombre de biodiésel “de primera generacién”.

En la UE el aceite mas usado es el de colza, seguido de soja, palma y girasol, con 48, 22, 11y
4 %, respectivamente, del total de materias primas consumidas para obtener biodiésel [39]. En el
caso de Estados Unidos y Argentina, el aceite mayoritariamente utilizado es el de soja y en paises
tropicales como Malasia, Indonesia, Nigeria y Colombia se prefiere el aceite de palma [43]. En
funcion del aceite producido su rendimiento cambia en gran medida desde 0.52 toneladas por
hectarea para el aceite de soja hasta 5 toneladas por hectarea para el aceite de palma, teniendo

colza y girasol rendimientos intermedios [26].

Cada aceite presenta diferentes propiedades fisicas y diferente composicién quimica. El acido
palmitico (C16:0) y el acido estedrico (C18:0) son los acidos grasos saturados mdas comunes,
todos los aceites convencionales contienen, al menos, una pequeiia cantidad de cada uno de
ellos. De forma similar, el dcido oleico (C18:1) y linoleico (C18:2) son los dcidos insaturados
mas comunes y los que se encuentran en mayor proporcidon en este tipo de aceites. La
composicion de dcidos grasos del aceite se mantiene en el biodiésel, lo que provoca que ésta

tenga gran efecto en sus propiedades como combustible [28].

La principal ventaja de los aceites convencionales es que las plantaciones y las infraestructuras
estan bien establecidas en la mayoria de los paises, haciendo que resulte mas facil la produccion
de este tipo de aceites. Sin embargo, su uso presenta inconvenientes importantes como la
competencia en el mercado de alimentos, pudiendo conducir a una disminucion de la cantidad
de los mismos y un aumento de su precio [43]. Ademds existe otro factor a tener en cuenta como
es el efecto del ILUC, ya que algunos estudios sugieren que los biocombustibles basados en soja

y colza tiene una alta huella de carbono [18].

ii) Aceites vegetales alternativos

La problematica con los aceites convencionales ha llevado al impulso de aceites alternativos
como los de Jatropha curcas L. (Jatropha), Ricinus comunis (ricino) y, Millettia pinnata (Karanja) que
han sido muy fomentados en paises como India y Brasil [44]. Estos aceites son aceites no
utilizados en la alimentacién y suelen caracterizarse porque sus cultivos alcanzan elevados
rendimientos de aceite por hectarea. Jatropha es una de las plantas con mas rendimiento, puesto

que muestra un valor medio de 1590 kg-ha™ de aceite, seguido de cerca por el aceite de ricino

con rendimientos de 1188 kg-ha™ [30].
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Existen numerosas especies de plantas que producen aceite y que son susceptibles de ser
materia prima para la obtencién de biodiésel. Los aceites vegetales alternativos se caracterizan,
por un lado, por el alto rendimiento en aceite, como ya se ha expuesto y, por otro lado, por ser
plantas que sobreviven y se desarrollan en condiciones extremas de temperatura y humedad. La
obtencién de biodiésel a partir de este tipo de alimento se ha denominado como biodiésel “de
segunda generacién”, ya que no sélo no necesitan unas condiciones climaticas estrictas, sino
que, ademas, pueden cultivarse en tierras marginales. Dentro de este enorme grupo de plantas se
encuentran Jatropha curcas L., Brassica carinata, Cynara cardinculus, Millettia pinnata, Pongamia
pinnata, Azadirachta indica, Mahua indica, Simmondsia chinensis, Moringa oleifera y Ricinus comunis,

de las cuales se ha conseguido satisfactoriamente la produccion de biodiésel [42, 45].

De entre todos los aceites vegetales alternativos, este trabajo se centra en el aceite de ricino
con propiedades fisico-quimicas unicas que favorecen su interaccion con los alcoholes de
cadena corta que se usan en la obtencién de biodiésel. En el capitulo 4 se llevara a cabo un

estudio pormenorizado de la obtencion de biodiésel a partir de este aceite.

iii) Aceites de fritura usados

Los aceites de fritura usados suponen un residuo que hay que tratar o eliminar y una posible
via de reutilizacion es la produccion de biodiésel. Esta es una opcion atractiva debido a su bajo
precio y a la eliminacion de costes de tratamiento del aceite como residuo. Los aceites de fritura
representan un gran problema ambiental ya que gran parte de estos aceites, especialmente de las
cocinas de casas particulares, acaban siendo eliminados junto con el agua de limpieza. Cuando
esto ocurre se origina una elevada carga organica en los efluentes acuosos, asi como una

dificultad afnadida en el proceso de depuracion de esta agua [(46].

Con respecto a la disponibilidad de este tipo de materia prima, sélo en Estados Unidos, se
recogen anualmente 1000 millones de toneladas de aceite de fritura de restaurantes y
establecimientos de comida rdpida (47]. Por su parte en Espafia, se consumen alrededor de un
millon de toneladas al afio de aceites de oliva y girasol, aceites que poseen un bajo nivel de
reutilizacion, por lo que no sufren grandes alteraciones y muestran una buena aptitud para su

aprovechamiento como biocombustible [48, 49].
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iv) Grasas animales

El término genérico grasa agrupa sustancias orginicas, muy abundantes en los tejidos de
plantas y animales, formadas por la combinacion de acidos grasos, glicerina y pequeias
cantidades de otros compuestos como vitaminas, fosfatidos (lecticinas), esteroles (colesterol),

colorantes (clorofilas, carotenos), hidrocarburos y agua.

Las grasas se diferencian entre si por la mayor o menor presencia de componentes menores,
por la naturaleza de los 4cidos grasos unidos a la glicerina y por la proporcién en que se

encuentran dichos dcidos.

Las grasas animales pueden utilizarse como materia prima para obtener biodiésel; el uso de
este material reduce el problema de los residuos ganaderos. Esta alternativa esta dando lugar a
resultados favorables [42, 48] y en el presente trabajo (capitulo 3) se estudia detalladamente la

obtencién de biodiésel a partir de dicha materia prima.

v) Aceites de microalgas

Las microalgas se reconocen como fuentes potenciales para la produccién de biodiésel debido
a su alto contenido en aceite y elevada tasa de crecimiento, que propicia que se obtengan
rendimientos mayores de aceite en mucha menor extensiéon [50]. Aunque existen mas de 25000
especies de algas, actualmente s6lo 15 se emplean en la obtencion de biodi¢sel [51]. Estas
contienen lipidos y 4cidos grasos como componentes de la membrana, productos de
almacenamiento, metabolitos y fuentes de energia, variando el contenido en aceite entre el 2 y el
40 % en peso, segun la especie. Si bien la produccion de algas como materia prima en la

obtencién de biodiésel no se ha implantado aun a escala comercial, se han llevado a cabo

diversos estudios de viabilidad (26, 52, 53].

3.2.2. La reaccién de transesterificacion

El método mas usado para la obtencién de biodiésel es la reaccion de transesterificacion de
aceites y grasas con alcoholes de bajo peso molecular (alcoholisis) en presencia de un catalizador
adecuado. Basicamente la reaccion consiste en el desplazamiento del alcohol (el glicerol) de la
estructura del triglicérido mediante la incorporacion de otro alcohol de cadena corta. Este
desplazamiento supone la separacion de las tres moléculas de acidos grasos que forman el

triglicérido, quedando éstas como ésteres metilicos (EM) si el alcohol utilizado fuera metanol,
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ésteres etilicos (EE) si fuera etanol, y asi sucesivamente. En la figura 1.5 se representa la reacciéon

global para el caso en el que el alcohol empleado sea metanol.

CH, —OOCR, Catalizador R1COOCH3 CH,—OH
?H—OOCRZ + 3 CH;0H R,COOCH; + (|?H —OH
CH, —OOCR; R3COOCH; CH,—OH
Triglicéridos Alcohol Esteres metilicos Glicerol

(Biodiésel)

Ry, Ry, R3: Cadenas alifaticas

Figura 1.5. Reaccién de transesterificacion de un triglicérido genérico con metanol

En la figura anterior se representa la reaccion global de transesterificacion, pero en realidad,
esta reaccion transcurre mediante el desarrollo de tres reacciones reversibles (figura 1.6), en serie
respecto al aceite y en paralelo respecto al alcohol. Los triglicéridos son convertidos en
diglicéridos, a continuacion en monoglicéridos y por ultimo en glicerina. Segin la
estequiometria se necesitan tres moles de alcohol por cada mol de triglicérido, generandose tres
moles de ésteres y un mol de glicerina. En unidades masicas, por cada kilogramo de triglicérido

se obtiene, aproximadamente otro kilogramo de biodiésel y 0.10 kilogramos de glicerina.
Triglicérido + CH3;OH Diglicérido + CH3;COOR;
Diglicérido + CH3;0H Monoglicérido + CH3COOR,

Glicerol ~ + CH;COOR;

1]

Monoglicérido + CH;0H
Ry, Ry, R3: Cadenas alifaticas

Figura 1.6. Etapas de la reaccion de transesterificacién de un triglicérido genérico con metanol

De forma general el aceite presenta baja solubilidad en el alcohol, por lo que la etapa
controlante de la velocidad del proceso suele ser la transferencia de materia. Aqui se pone de
manifiesto el cardcter paralelo de las tres reacciones [54]. Para favorecer la transferencia de
materia entre reactivos es necesario aumentar la agitacion de la muestra, por lo que, en general
la reaccion se desarrollard en un medio agitado. Tras haberse desarrollado esta primera etapa
controlada por la transferencia de materia se impone en el proceso el caricter en serie de las
reacciones, en parte, favorecido también por el aumento de miscibilidad que se produce con la
aparicion de los primeros ésteres alquilicos que actiian como disolvente del alcohol y los
glicéridos. Por lo tanto, la reaccién entre el aceite vegetal y el alcohol reactante (etapa
determinante) se vera favorecida por la presencia de ésteres alquilicos, de modo que los
triglicéridos reaccionaran gradualmente en cantidades mayores [55]. A medida que progresa la
reaccion, aumenta la concentracion de glicerina, siendo esta sustancia insoluble tanto en los

ésteres como en los triglicéridos, lo que provoca la formacion de dos fases. Este fendmeno es
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doblemente positivo dado que mejora el desplazamiento de la reacciéon hacia la formacién de

biodiésel y facilita la separacion de los productos de reaccion [48].

Como se ha observa, la reaccion de transesterificacion también se caracteriza por ser una
reaccion de equilibrio, de modo que es necesario llevar a cabo el proceso en condiciones que
favorezcan la producciéon de biodiésel y que eviten el desplazamiento de la reaccion hacia los
reactivos. Con este fin siempre que se pretende producir biodiésel se trabaja con exceso de

alcohol, que promueve la reaccion aceite-alcohol [56].

Los alcoholes usados para la reaccion de transesterificaciéon deben ser alcoholes de cadena
corta como son metanol, etanol, propanol o butanol. De entre todos ellos, metanol y etanol son
los més usados, especialmente metanol, que presenta menor coste y propiedades fisico-quimicas
favorables como son la menor longitud de cadena y mayor polaridad, que favorecen la velocidad
de reaccion con el aceite. Se ha demostrado que el metanol da lugar a una mayor velocidad de
reaccion y presenta facilidad para disolver los catalizadores homogéneos basicos, muy utilizados
en la reaccion de transesterificacion [41]. Por estas razones se ha decidido utilizar este alcohol en
la presente tesis doctoral para el estudio de la obtencion de biodiésel. Por lo tanto el biodiésel

obtenido en todos los casos estard compuesto por ésteres metilicos de dcidos grasos.

3.2.3. Catalisis de la reacciéon de transesterificacion

La cinética de la transesterificacion de triglicéridos se ve favorecida al elevar la temperatura
del medio de reaccion, por ello, se suele utilizar como temperatura de reaccion la de ebullicion
del alcohol utilizado a presion atmosférica, en el caso del metanol las maximas temperaturas de
trabajo suelen rondar los 60-65 °C. Pese a ello, la velocidad de la reaccion sigue siendo baja, por

lo que se precisa de la presencia de un catalizador que acelere la reaccion.

Los catalizadores se pueden clasificar en tres tipos, homogéneos, heterogéneos y enzimaticos.
Dentro de los primeros y los segundos, se diferencian tanto 4cidos como basicos presentando

caracteristicas diferentes y siendo favorecidos cada uno por diferentes condiciones de reaccion

(41].

i) Catdlisis homogénea bdsica

Los catalizadores homogéneos son aquellos que son solubles en los alcoholes utilizados para
la reaccién de transesterificacion. Concretamente los catalizadores homogéneos bésicos suelen

ser sustancias con un caracter basico fuerte, el mecanismo de la reaccion de transesterificacion
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cuando se usa este tipo de catalizadores y metanol se representa en la figura 1.7. Como paso
previo, al mezclar la sustancia basica con el metanol se produce la formacién del ion metdxido y
el catalizador protonado. El ataque nucleofilico del alcéxido al grupo carbonilo de la molécula
del triglicérido genera un intermedio tetraédrico a partir del cual se obtendra el éster metilico y
el correspondiente anion del diglicérido. Este ultimo desprotona el catalizador logrando la
regeneracion de la especie activa que podra volver a reaccionar con una segunda molécula de
alcohol y comenzar otro ciclo catalitico. Los diglicéridos se convertirdn a monoglicéridos y éstos

a glicerina siguiendo el mismo mecanismo [26].

Paso previo CH;0OH + B _— CH;0 + "BH
Primer paso Rlcoo_THz RICOO—THZ
RzCOO—TH /:\' OCH, =—= RZCOO_TH C,)CH3
H,C—OCR; H,C—0—C——R;
(6] o
RICOO_CHZ RICOO_CHZ

Segundo paso
R,COO0—CH OCH; - R,COO—CH + H;COOCR;

HZC—CUC_Rs H,C—O0

)

O

R,COO—CH, R;COO—CH,
+
+ ="
Tercer paso R,COO—CH BH R,COO—CH + B
H,C—O~ H,C—OH

B: Catalizador basico

Ri, R, y R3: Cadenas alifaticas

Figura 1.7. Mecanismo de la reaccién de transesterificacion de un triglicérido genérico con metanol catalizada por una sustancia
bdsica

Los compuestos con alto caricter bdsico que suelen utilizarse como catalizadores en la

reaccion de transesterificacion son los hidroxidos, los carbonatos y los alcoxidos de sodio y

potasio. Cuando cualquiera de estos hidroxidos (NaOH, KOH) o carbonatos (Na,CO;, K,CO;)

se mezclan con alcohol se forma el catalizador real del proceso, el grupo alcoxido.

En la industria éste es el grupo de catalizadores mas usado, concretamente, los hidréxidos de
sodio y potasio son los preferidos por su bajo precio. En general, con este tipo de catalizadores la

reaccion se produce en poco tiempo y en condiciones de temperatura y presién moderadas.
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Ademis, los catalizadores basicos son compuestos menos corrosivos que los 4dcidos, se necesita
poca cantidad de catalizador para conseguir rendimientos muy elevados y el exceso de alcohol

requerido es inferior al necesario en otros tipos de catalisis [57].

Sin embargo la utilizacion de este tipo de catalizadores presenta una serie de inconvenientes
o restricciones. La separacion del catalizador de los productos de reaccién es técnicamente
dificil, generandose grandes cantidades de aguas residuales alcalinas que necesitan ser tratadas
[58]. Por otro lado, para que el proceso de transesterificacion se lleve a cabo de forma adecuada
es necesario que la materia prima de la que se vaya a obtener el biodiésel tenga un bajo
contenido en 4cidos grasos libres (AGL) y agua. La presencia de 4cidos grasos libres provoca la
reaccion de éstos con el catalizador basico dando lugar a la formacion de jabones que pueden
promover la constitucién de emulsiones estables que impiden la separacién del biodiésel y la
glicerina, ocasionando la pérdida de producto y problemas que afectan a la separacion y
purificacion de éste. Ademds, la presencia de agua puede dar lugar a la hidrélisis de algunos de
los ésteres formados generando AGL y la consecuente formacién de jabones por reaccion de

saponificacion [59].

La utilizacién de hidroxidos como catalizadores genera una pequena cantidad de agua en la
reaccion de éste con el alcohol, para evitar este fendémeno se pueden utilizar directamente los
metoéxidos de potasio o sodio. Con estos catalizadores se evita el paso previo descrito en el
mecanismo de la figura 1.7, evitando asi la formacién de cierta cantidad de agua. Sin embargo,
con estos compuestos es necesario mayor cuidado pues son muy higroscépicos, toxicos e

inflamables, ademsds de ser mas costosos [26].

ii) Catdlisis homogénea dcida

El catalizador acido mas usado por excelencia es el acido sulfarico, sin embargo otros acidos
inorganicos como el acido clorhidrico, trifluoruro de boro y 4cido fosforico; asi como acidos
organicos como los acidos sulfonicos también han sido muy utilizados en la obtencion de
biodiésel [38, 60]. La reaccién de transesterificacion promovida por catilisis 4dcida sigue un
mecanismo ligeramente diferente al seguido con catalizador basico. En Ia figura 1.8 se muestran
las cuatro etapas del citado mecanismo. En primer lugar se produce la protonaciéon del grupo
carbonilo, que permite la adicion nucleofila del alcohol al carbonilo. Del intermedio tetraédrico
formado se produce la eliminacion del diglicérido, formando un nuevo éster y regenerando el

catalizador [26].
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Primer paso R,CO0—CH, R,COO0—CH, R,CO0—CH,
N
R,COO—CH R,COO—CH 'OH ~—— RyCOO—CH (l)H
H,C—OCR H,C—O0—C—R; H,C—0—C—R;
Segundo paso| R,COO—CH, R,CO0—CH, R,COO0—CH;
R,COO—CH ‘OH <— RyCOO—CH OH + CH;0H R,COO—CH oy
H,C—0—C—R; H,C—O0—C—R; H,C—O—C—R;
HO—CH;

Tercer paso R;COO—CH, R,COO0—CH,

N

R,COO—CH  oj R,COO—CH  OH

.
H,C—O0—C—R; HC—0—C—R
H
HO—CH, __O—CH,
Cuarto paso R,COO—CH,
R,COO—CH,
R,COO—CH ,on .
. q R,COO—CH + H;COOCR; + H
H,C—=Q5C—Ry
R,, R, y Rj: Cadenas alifaticas
1 R2 Y R3 O—cH,

Figura 1.8. Mecanismo de la reaccion de transesterificacién de un triglicérido genérico con metanol catalizada por una sustancia
dcida

Los catalizadores acidos se caracterizan por proporcionar altos rendimientos en la obtencion

de ésteres alquilicos pero a una baja velocidad de reaccion. Para alcanzar alto rendimiento en un
tiempo de reaccion adecuado se suelen necesitar grandes cantidades de catalizador y que la
proporcion alcohol:aceite sea muy elevada. La ventaja de este tipo de catalizadores es que pueden
utilizarse con materias primas de elevado contenido en AGL ya que catalizan dos reacciones
simultineamente, la transesterificacion de los triglicéridos y la esterificacion de los AGL. La
reaccion de esterificacién consiste en la reaccion de un acido graso libre con un alcohol de
cadena corta para dar lugar al éster de alquilo correspondiente y agua, de esta manera se evita la

formacién de jabones y la pérdida de catalizador debido a la presencia de AGL [60].

iv) Catdlisis heterogénea

Los catalizadores heterogéneos han surgido como respuesta a las desventajas de los
homogéneos. Estos catalizadores simplifican la separacion catalizador/productos de reaccién y
pueden ser reutilizados. Gracias a la utilizacion de este tipo de catalizadores se elimina el lavado

del proceso de purificacién del biodiésel y de la glicerina por lo que se evita la generacion de un
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efluente acuoso contaminado que seria necesario tratar; a cambio sélo es necesario filtrar la

mezcla de reaccion para separar el catalizador [61].

Los puntos negativos de la utilizacion de este tipo de catalizadores son su elevado precio y
complicada preparacién, ademas de, en muchos casos, la necesidad de condiciones més extremas
que pueden ir desde una mayor temperatura o un exceso mas elevado de metanol, hasta tiempos
de reaccion superiores o presiones mayores [62-64]. A estos aspectos hay que afadir que varios
de los catalizadores clasificados como heterogéneos son en cierto grado solubles en la mezcla de
reaccion, dando lugar a especies, como metales, en el producto de reaccién que no forman parte

de Ia constitucion del biodiésel, de la glicerina, del aceite inicial ni de los productos intermedios

(65].

Algunos ejemplos de catalizadores sélidos son K,CO;/MgO, MgO/SBA.15, LiNO,/CaO,
Zeolita ETS-10 o ZrO,/ALLO; [66-70]. Con ellos se han alcanzado contenidos de ésteres

adecuados, pero utilizando elevadas temperaturas o largos tiempos de reaccion.

v) Catdlisis enzimdtica

Los catalizadores enzimaticos como las lipasas, estan siendo investigados en la obtencién de
biodiésel, presentando elevada eficacia. Este tipo de catalizadores presentan las ventajas de poder
ser reutilizados, de ser capaces de convertir los AGL en ésteres, como ocurria con los
catalizadores homogéneos acidos, de que su actividad no se ve inhibida por la presencia de agua

y la fase rica en glicerina se separa facilmente [71-73].

Los inconvenientes que muestra este método de produccion de biodiésel son la necesidad de
muy elevados tiempos de reaccion, su elevado coste y que el proceso de purificacion y
aislamiento de los productos es relativamente complicado [74]. Algunas enzimas utilizadas son:

Candida antdrctica, Candida rugosa, Rhizomucor michei (Lipozyme RMIM) y Pseudomonas fluorescens

[75-78].

3.2.4. Alternativas para mejorar la reacciéon de transesterificacion

La reaccion de transesterificacion se puede optimizar con la eleccion del alcohol a utilizar y la
proporcién alcohol:aceite; con la eleccion del catalizador mas adecuado, la temperatura y presion
de la reaccion y, por ultimo, el tiempo de reaccion. Pero ademds se han desarrollado algunas
técnicas que mejoran el proceso consiguiendo mayor grado de mezcla alcohol:aceite, ahorro

energético o ahorro de las cantidades de reactivos y catalizador necesarias.
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i) Procesos a media—alta presion

Se han considerado procesos a media-alta presion aquellos que se desarrollan a temperaturas
mayores al punto de ebullicién del metanol a presion atmosférica (64.7 °C) y a presiones
mayores a la atmosférica. Cuando se opera por encima del punto critico del metanol, 240 °C y
8.09 MPa [79], la reaccién se lleva a cabo en condiciones supercriticas, y cuando se opera a

temperatura y presién menores a las criticas la reaccion se esta llevando a cabo en condiciones

subcriticas [80-82].

En estas condiciones se trabaja a elevada temperatura lo que favorece la cinética y desplaza el
equilibrio hacia la produccién de biodiésel. Ademas, cuando se trabaja en condiciones
supercriticas, se superan los problemas de transferencia de materia entre el metanol y los
triglicéridos al generarse una unica fase, consiguiendo altos rendimientos en cortos intervalos de
tiempo y en ausencia de catalizador. Como ventaja adicional, son procesos mas tolerantes con la

presencia de AGL y agua [83].

El trabajar a condiciones supercriticas conlleva un elevado consumo de energia (temperaturas
cercanas a 350 °C), que se suma al mayor coste de los equipos por tener que resistir presiones de
alrededor de 20 MPa y al riesgo de trabajar en estas condiciones. Por todo ello, es un proceso

dificilmente aplicable a nivel industrial [80].

En cambio, el trabajar en condiciones subcriticas supone menor consumo energético y menor
riesgo por trabajar a temperaturas y presiones mas bajas; aunque es necesaria la presencia de
catalizador. Otro factor positivo es que la concentracién de catalizador que suele requerirse
puede ser de hasta diez veces menor a la utilizada en un sistema convencional [82]. En la
presente tesis doctoral se ha estudiado la obtencién de biodiésel en condiciones subcriticas

utilizando grasas animales y aceite de ricino como materia prima para la reaccion.

ii) Aplicacion de radiacion microondas

La reaccién de transesterificacion conlleva un calentamiento necesario del medio de
reaccion, una forma alternativa de llevar a cabo dicho calentamiento es la aplicacion de
radiacién microondas. Las principales ventajas de este proceso son su facilidad operativa, el
ahorro energético que implica su uso, la reduccién del tiempo de reaccién, que en ocasiones se

da, y la rapidez de calentamiento en comparacion con los sistemas convencionales [84, 85].
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La radiacion microondas es una forma de energia electromagnética situada en el rango de
frecuencias de 0.3-300 GHz, siendo 2.45 GHz la radiacion que utilizan pricticamente todos los
dispositivos tanto domésticos como aplicados a sintesis quimica. Esta frecuencia se encuentra en
el intervalo 6ptimo de los tiempos de relajacion de la mayor parte de las moléculas polares

organicas e inorganicas, repercutiendo en un proceso de calentamiento mas efectivo [86].

El efecto térmico ejercido por las microondas sobre un cuerpo dieléctrico se origina por la
interaccion del campo electromagnético de la radiacién con los dipolos moleculares,
permanentes o inducidos, presentes en el cuerpo que oscilan en funcién de la frecuencia de las
microondas [87, 88]. Tales oscilaciones producidas contra las fuerzas intermoleculares dan como
resultado el calentamiento del material. Las moléculas con momento dipolar se alinean en el
campo eléctrico creado de forma que, cuando se suspende el campo eléctrico, la agitacion
térmica permite que la molécula recupere el desorden inicial en un tiempo que es definido como

“tiempo de relajacion”, desprendiéndose la energia en forma de calor.

Cuando se pretende calentar el interior de un recipiente mediante calentamiento
convencional, como el producido en un bafio de aceite, el calor pasa de fuera del recipiente
hacia el interior de forma que la temperatura mas elevada se encontraria en la zona mas cercana
a las paredes (mas cercana a la fuente de calor) y se va difundiendo hacia la solucién a calentar.
En cambio, en el proceso de calentamiento por radiacién microondas, la radiacién incide
directamente en las moléculas del interior del medio produciéndose un calentamiento interno
que se propaga de dentro hacia fuera, pudiéndose provocar supercalentamiento localizado,

también conocidos como “puntos calientes” (figura 1.9) [89].

Bano de aceite
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Microondas

Calentamiento por conduccién

Medio de resccidn

he |a energi
Supercalentamiento {EM“E iaenemia

5 microondas)
localizado

Pared del reactar
{transparente a la
energis micoondas)

-
v

Calentamiento por microondas

Figura 1.9. Esquema de los sistemas de calentamiento convencional (arriba) y por microondas (abajo)
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En el campo de la quimica, los efectos positivos que se destacan de la radiacién microondas
suele ser la disminucion de los tiempos de reaccion, sobre todo de aquellas reacciones que
tienen lugar en fase heterogénea, la reduccién de la degradacion térmica de los reactantes y/o
productos y la mejora de la selectividad de las reacciones quimicas [84, 85, 87]. Las soluciones
experimentaran calentamiento por radiacién microondas mediante dos mecanismos principales,
la interaccién o rotacion de dipolos ya mencionada y la conduccién ionica. En esta ultima, el
calor se genera a través de pérdidas por friccion que tienen lugar a través de la migracion de los
iones disueltos [90]. Por lo tanto, el calentamiento se verd favorecido en compuestos con
constante dieléctrica elevada y facilidad para experimentar polarizabilidad. De forma general, la

viscosidad va a influir de forma negativa en el calentamiento de las soluciones.

El calentamiento por radiacién microondas se presenta como una fuente de calefaccién
favorable, al compararse con los métodos convencionales, donde el calor puede ser relativamente
lento e ineficaz, debido a que la transferencia de energia dentro de una muestra depende de las
corrientes de conveccion térmica y de la conductividad de la mezcla de reaccion, llegando a que
en comparaciéon con la calefaccién convencional, la irradiacion microondas requiere menor
energia de entrada para producir calor [91, 92]. Cuando se ha utilizado esta forma de energia
para la obtencion de biodiésel, se ha obtenido un combustible de igual propiedades al obtenido
por calefacciéon convencional, pero habiéndose reducido el tiempo de reaccién y facilitando la
separacion de fases entre la glicerina y el biodiésel [93, 94]. Esta tecnologia se ha utilizado
satisfactoriamente para obtener biodiésel de aceite de colza y soja [95], aceite de cocina usado
(96, 97], aceite de jatropha [91, 98], aceite de palma [99] o aceite de Pongamia pinnata [92]. En el
capitulo 4 de la presente tesis doctoral, se estudia la obtenciéon de biodiésel bajo el efecto de

radiacién microondas a partir de aceite de ricino.

iii) Utilizacion de co—solventes

La utilizacion de co-solventes inertes en la reaccion de transesterificacion mejora la
transferencia de materia entre los triglicéridos y el alcohol mediante la formacion de una tnica
fase en la que se han solubilizado todos los componentes [41]. Con la mejora en la primera fase
de la reaccion se disminuye el tiempo requerido para la conversién total y se consigue una
separacion limpia entre el biodiésel, glicerina, alcohol y co-solvente [28]. Algunos ejemplos de

co-solventes son: dimetil éter, dietil éter, tert-butil metil éter o tetrahidrofurano [100].

En este proceso es importante eliminar del biodiésel cualquier resto de co-solvente que

suelen ser productos muy inflamables y, en ocasiones, toxicos. Por otro lado, es necesario separar
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el alcohol y el co-solvente, pudiéndose presentar ciertas dificultades en funcién de la diferencia

de sus puntos de ebullicion [101].

iv) Aplicacién de radiacién ultrasonido de baja frecuencia

La aplicacion de radiacion ultrasonido a una mezcla de liquidos inmiscibles provoca el
colapso de las burbujas que constituyen la mezcla favoreciendo la interaccion entre fases y
alterando el limite entre ellas, causando su emulsién [102, 103]. De esta forma se consigue una
emulsién compuesta por el alcohol y el aceite que mejora la transferencia de materia y la
reaccion quimica, reduciendo tiempos de reaccién, cantidad necesaria de reactivos y trabajando

en condiciones de presion y temperatura mas moderadas [104].

Se pueden encontrar trabajos en los que se aplica la radiacion ultrasonidos directamente a la
mezcla de reaccidn [104, 105] y otros en los que se emplea un bafio de ultrasonido en el cual se

introduce el matraz donde se desarrolla la transesterificacion [106, 107].

v) Obtencién de biodiésel “in situ”

En este método, las semillas oleaginosas se tratan directamente a temperatura ambiente y
bajo presion con una solucion metanol-catalizador que promueve directamente la
transesterificacion del aceite presente en las semillas [108, 109]. Las semillas molidas se mezclan
con la solucion de alcohol y catalizador calentado a reflujo durante varias horas. Al finalizar la
reaccion, se forman dos fases, pudiéndose recuperar la de alcohol. El biodiésel se lava para
eliminar impurezas y se seca sobre sulfato sédico anhidro, se filtra y el producto resultante es el
biodiésel [110]. Es posible conseguir un biodié¢sel de elevada pureza siempre que se sequen

inicialmente las semillas y se eliminen sus impurezas [111]

Este método evita la etapa de extraccién y refinado del aceite, lo que provoca una

disminucion sustancial de los costes de produccién del biodiésel.

3.2.5. Aplicacion del disefio de experimentos y la metodologia de superficie de respuesta a la

obtencién de biodiésel

La optimizacion de un proceso quimico puede llevarse a cabo mediante dos modos
diferentes: metodologia tradicional o utilizando un disefio experimental. El método tradicional
consiste en estudiar la variable respuesta variando un factor cada vez, de ese modo se revela la

influencia de ese factor, repitiéndose el procedimiento para el resto de los factores. El problema
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surge cuando hay interacciéon entre dos o mis factores, que no se informa sobre como un factor
interactia con los otros factores o como esas interacciones afectan a la respuesta. Con el método
de disefio experimental o diseio de experimentos, se puede variar mas de un factor
simultineamente en cada experimento, permitiéndose obtener informacién sobre las

interacciones y reducir el nimero de experimentos a realizar [112].

En un disefio experimental el primer paso seria la identificacién del proceso a analizar y la
definicion de las variables de entrada o factores que intervienen en los resultados en dicho
proceso. Ademas se debe establecer el rango en el que se modificardn estos factores. A
continuacion se establece la variable de respuesta que sera aquella variable que proporcione
informacion util acerca del proceso bajo estudio y permita identificar si los resultados del
proceso son buenos o malos. Por ejemplo, para la obtencion de biodiésel las variables de entrada
podrian ser la temperatura, la concentracion de catalizador, la relacion molar metanol:aceite,

entre otras y la variable respuesta el contenido en ésteres del biodiésel [113-115].

En el disefio experimental cada factor representa una dimension espacial, de manera que
cuando se trabaja con varios factores, se tiene un espacio multidimensional. Para el muestreo de
este espacio se pueden utilizar diferentes métodos, de acuerdo a las caracteristicas de los
problemas a resolver y las ventajas y desventajas intrinsecas de cada uno. Los disefios que mis
ventajas conllevan a la hora de su analisis son el disefio factorial completo, el disefio central
compuesto, el Box Behnken y el disefio de mezclas, por poder aplicarse la metodologia de

superficie de respuesta para el analisis de los datos [116].

De todos ellos, el mas utilizado para ajustar superficies de respuesta de segundo orden, que
son las mds obtenidas en la transesterificacion de aceites y grasas [113-115, 117, 118], es el
disefio central compuesto propuesto por Box y Wilson [119]. Este tipo de disefios se componen
de tratamientos factoriales 2“ con 2k combinaciones adicionales llamadas puntos axiales y n.
puntos centrales; donde k es el ntimero de variables de entrada que intervienen en el disefio. Las
coordenadas de los puntos axiales de los ejes del factor codificado son (+a, 0, 0,..., 0), (0, a,
0,..., 0),..., (0, 0,..., +a) y los puntos centrales son de la forma (0, 0,..., 0). Dependiendo de la
eleccion de o y del numero de réplicas del punto central, el disefio podra tener propiedades
como ortogonalidad, rotabilidad y uniformidad. La rotabilidad consiste en que la varianza de los

valores estimados sea constante en puntos equidistantes del centro del disefio; para ello, el valor

|
k . - .
de a debe ser a = (2 )A La ortogonalidad, en un disefio central compuesto se consigue

asignando un numero adecuado de n., que permite que los coeficientes estimados en el modelo

no estén correlacionados entre si. Y, por ultimo, la uniformidad indica un disefio de precision
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uniforme que presenta la misma varianza de la respuesta predicha en el centro del disefio que en
la esfera de radio 1. En la figura 1.10a se ilustra el disefio central compuesto para dos factores,
que implicaria la realizaciéon de nueve experimentos sin tener en cuenta las réplicas del punto
central. Y en Ia figura 1.10b, se representaria el disefio para tres factores en cuyo caso el numero

total de experimentos seria de 15.
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Figura 1.10. Diseiio central compuesto apara dos factores (a) y tres factores (b)

Una vez llevados a cabo los experimentos y recogidos los datos, estos se analizan mediante la
metodologia de superficie de respuesta, también introducida por Box y Wilson [119]. Se trata de
una coleccion de técnicas que permite al investigador inspeccionar de manera visual la respuesta
para cierta zona de los niveles de los factores de interés, asi como evaluar su sensibilidad a los
factores de tratamiento. En general con la inspeccién se busca alcanzar una combinacién éptima
de niveles de las variables. Se utilizan modelos polinomiales como aproximaciones practicas a la
funcién de respuesta verdadera o real; que pueden ser el modelo lineal o de primer orden, el
cuadratico o de segundo orden o uno de tercer orden, pudiendo incluir todos interacciones o
productos cruzados de los factores. Por ser el que mejor resultados ha dado en el campo de la
obtencién de biodiésel, se ha recogido la ecuacién general del modelo cuadratico o de segundo

orden:

k k =1 k
y=Bo+ YBix 42 D B xx, + 2B 4 (L.1)
i=1 i=1

=2 i=l

donde y representa la variable de respuesta, £ cada uno de los coeficientes, x; cada una de las

variables de entrada del modelo y ¢ el ruido o error observado en la respuesta.
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3.2.6. Procesos industriales

La produccion de biodiésel se puede llevar a cabo en régimen discontinuo, también llamado
tipo “batch”, o en régimen continuo. El primero es el mas utilizado debido a que la materia
prima de la que se obtiene el biodiésel no suele ser muy homogénea, siendo esto necesario en los

procesos continuos.

No se pueden definir exactamente las etapas de un proceso de purificacion de biodiésel
porque existen muchas alternativas igualmente validas; sin embargo, una de las alternativas m4s
usadas es la representada en la Figura 1.11 en la que después de la etapa de reaccion, se separan

las fases biodiésel y glicerina crudos y se purifican de forma independiente [38].

Alcohol

Aceite Vegetal Biodiésel

Alcohol J

Catalizador

Neutralizacion |——p»| Separaciones

| Agua

o s Glicerina
Neutralizacién Separacion

Figura 1.11. Diagrama de bloques del proceso de produccién de biodiésel
i) Procesos discontinuos

En el proceso discontinuo el aceite se mezcla con una solucién catalizador-alcohol a una
temperatura entre los 60-65 °C para el caso del metanol y se mantiene agitado durante el
tiempo de reaccién [38]. Existe la posibilidad de colocar dos reactores en serie, llevando a cabo la
reaccion en dos etapas retirando la glicerina generada, entre la primera y la segunda etapa. Con
este procedimiento se consiguen grados de conversién muy elevados, puesto que antes de la

segunda etapa se retiran productos de reaccion y, ademas, se afiaden reactivos (catalizador-

alcohol) [120].

Aun siendo la etapa de reaccién un proceso discontinuo, se utilizan diversos tanques de
almacenamiento capaces de contener el producto procedente de 3 a 4 ciclos de reaccion para

llevar a cabo la separacion y purificacion de los productos de forma continua [38].
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ii) Procesos continuos

En los procesos continuos se proponen reactores continuos de tanque agitado (CSTRs) o
reactores de flujo de pistén (PFRs). Los primeros son los mds implantados y se utilizan para
grandes volumenes de reaccion. Se suelen utilizar varios reactores en cascada, con diferente
tamafo y por consiguiente diferente tiempo de residencia, lo que mejora el rendimiento global
del proceso [121, 122]. Los reactores PFRs se caracterizan porque la mezcla de reaccién avanza
longitudinalmente, los reactivos se mezclan en direccién axial y se aprovechan los flujos
turbulentos inducidos por bombas o agitadores estiticos. Se han propuesto en aplicaciones

industriales aunque son menos usados [123].

4. GLICERINA COMO SUB-PRODUCTO DEL BIODIESEL

Tradicionalmente la glicerina se ha obtenido por diferentes procesos, como son la fabricacion
de jabones, la produccién de acidos grasos, de ésteres de acidos grasos y alcoholes grasos, por
métodos sintéticos o por otros métodos como puede ser la fermentaciéon microbiana. Sin
embargo, actualmente, el proceso de producciéon de biodiésel también genera una gran cantidad
de glicerina como sub-producto. El elevado volumen de producciéon de biodiésel, en estos

ultimos afios, ha provocado que éste sea el principal medio para la obtencion de glicerina, como

se observa en la tabla 1.2 [124].

Tabla 1.2. Produccion mundial de glicerina por fuentes de produccion

Produccion, miles de trafio™

Fuente de produccion
1992 1995 1999 2003 2005 2006 2008 2010*

Jabon 208 208 198 188 167 146 125 83
Acidos grasos 271 292 313 333 396 438 479 521
Alcoholes grasos 83 104 125 104 125 167 250 250
Biodiésel 0 42 42 167 375 521 1125 1583
Meétodo sintético 83 83 63 63 21 0 0 0
Otros 0 0 42 63 42 0 21 21
Produccién total 646 729 781 917 1125 1271 2000 2458

* Los datos de 2010 son una estimacion.

La glicerina pura anhidra tiene una densidad de 1.261 g -cm”, un punto de fusion de 18.2 °C
y de ebullicién de 290 °C, acompafiado de descomposicion, a presion atmosférica. Esta sustancia
es estable en condiciones normales de almacenamiento y compatible con muchos otros

productos quimicos. Ademas, es soluble en agua y alcoholes, y ligeramente soluble en disolventes
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comunes como el éter o dioxano, pero insoluble en hidrocarburos. Sus propiedades
higroscopicas se deben a los tres grupos hidroxilo que contiene, siendo ademas una molécula

muy flexible, que puede formar puentes de hidrégeno intra- e intermoleculares [125].

Todas estas propiedades han hecho de la glicerina una sustancia con alto valor econémico y
cuyo mercado se caracterizaba por unos precios estables que se han mantenido desde los afos 70
hasta el 2004-2005. En la figura 1.12 [126] se observa la evolucién del precio de la glicerina
refinada y cruda a lo largo de los dltimos afios. En la figura queda representada la importante
caida en el precio tanto de la glicerina cruda como de la refinada a partir del 2005. Como se
puede intuir, este afio representa el inicio del consumo “masivo” de biodiésel, es decir, el afio en
el que los biocombustibles empezaron a ser una parte importante de la energia consumida a
nivel mundial. Lo que originod, también, una produccion “masiva” de glicerina y con ello la

importante bajada en el precio de esta [127].
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Figura 1.12. Evolucién del precio de la glicerina refinada y cruda en el mercado global

Ante el elevado volumen de producciéon de glicerina y la disminucién de su precio,
determinadas industrias, como la de produccion de propilenglicol o epiclorohidrina han
desarrollado nuevos procesos para la obtenciéon de estos productos a partir de glicerina y ya han
alcanzado la etapa comercial [128, 129]. El desarrollo de las economias de los paises emergentes,
como China, también representan un foco de demanda de glicerina, que se prevé que aumenten
su consumo [126]. Aun asi, se estan realizando grandes esfuerzos en la investigacion de nuevos
procesos en los que aprovechar la glicerina producida por la industria del biodiésel. Las primeras
alternativas sugeridas para ampliar la gama de usos de la glicerina cruda son utilizarla como

combustible o como un componente de alimentos para animales.

La glicerina pura presenta valores bajos de poder calorifico inferior, 16.07 MJ-kg", que es el

parametro que indica la energia realmente aprovechable de un combustible [130]. En cambio
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este valor aumenta cuando se considera la glicerina cruda procedente de la obtencion de
biodiésel, 19.2 MJ-kg" [131]. El inconveniente para este tipo de combustible es que no genera
una combustion uniforme y produce emisiones toxicas de acroleina [132]. En el caso de la
alimentacion animal, la glicerina y los acidos grasos tienen un valor energético aceptable, pero el
metanol y los metales pesados representan un obstidculo para su uso, teniéndose que establecer

limites de concentracion para estas sustancias [133].

Otros procesos quimicos en los que se esta planteando utilizar glicerina cruda como materia
prima es la produccién de metanol [134], de hidrégeno [135] o de gliceril tert butil éter, aditivo

para el combustible diésel que reduce las emisiones [136].

Concretamente, en la presente tesis doctoral se analiza el aprovechamiento de la glicerina
para la produccién de hidrogeno, ya que un mol de glicerina puede producir hasta cuatro moles

de moléculas de hidrégeno, que se producirian por un método renovable [137].

5. PRODUCCION DE HIDROGENO

El hidrégeno es ampliamente utilizado en la industria hoy en dia. Participa en procesos
industriales de gran importancia como es la sintesis del amoniaco, del metanol, de plasticos,
poliéster, nailon; forma parte en los procesos de refinado de los combustibles fésiles y se utiliza
en la industria del vidrio, el campo de la electrénica y es un importante portador de energia que
actualmente se pretenden explotar por la no generacién de CO, en su combustion [138]. El
hidrégeno puede almacenar y dispensar energia util, pero no existe tipicamente por si mismo en
la naturaleza, sino que se obtiene a partir de los compuestos que lo contienen, como agua,

hidrocarburos, alcoholes o biomasa.

Inicialmente, la produccion de hidrogeno se abordé desde la electrolisis del agua, introducida
a finales de los afos 20 [139]. Otras tecnologias utilizadas para la produccién de hidrégeno son
procesos térmicos o cataliticos como el reformado de gas natural o de otros hidrocarburos, asi
como el procesado de materias renovables como bio-aceites y la gasificacion de biomasa o
carbén. También se ha utilizado la luz solar para lograr la descomposicion del agua mediante
materiales bioldgicos o electroquimicos en procesos fotoliticos. De todos ellos, el reformado con
vapor de agua (SMR) de metano es la tecnologia dominante actualmente y, concretamente, casi
el 95 % del hidrogeno usado a nivel mundial proviene de combustibles fosiles [139, 140]. En

este marco se considera necesario el desarrollo de tecnologias de produccion de hidrégeno que
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se basen en fuentes de energia renovables, que no supongan el agotamiento del petréleo y cuyas
emisiones de GEI se hagan de manera responsable, con unas emisiones netas no demasiado
elevadas. La utilizacion de glicerina, concretamente de la glicerina obtenida como sub-producto
en la produccién de biodiésel, supondria una materia prima renovable que cada vez presenta un
valor mas bajo en el mercado y que, ademas, podria favorecer una industria como es la

produccion de biodiésel que intenta reemplazar un combustible fosil por un recurso renovable.

5.1. Procesos termoquimicos

Los procesos termoquimicos son aquellos en los que la biomasa es convertida en energia o
combustibles. En estos procesos se encuentran implicadas reacciones quimicas irreversibles a
altas temperaturas y en condiciones variables de oxidacion. El gas producido, con cualidades
como combustible, puede presentar un mayor o menor porcentaje de hidrégeno y monoxido de
carbono, pudiéndose aprovechar como gas de sintesis para la produccion de otros compuestos

quimicos o como gas rico en hidrégeno para la obtencion de éste [141].

Dependiendo de las condiciones de reaccion se diferencian la combustiéon, pirolisis,
gasificacion y reformado. Para el caso de la glicerina, el proceso termoquimico mas estudiado es

el reformado de ésta, con el objetivo de obtener hidrégeno [142].

5.1.1. Combustién

La combustiéon consiste en la oxidacién total de la biomasa por el oxigeno del aire, hasta
convertirse en CO, y H,O. Durante este proceso se libera la energia quimica del combustible en
forma de calor que puede ser transformado en electricidad. Desde el punto de vista energético,
es el proceso que da rendimiento m4s alto, aunque supone la destruccion total de la materia

organica y no se obtienen subproductos comerciales utiles.

En el caso de la combustion de la glicerina, esta sustancia tiene bajo poder calorifico (~16
MJ-kg"), alta densidad y viscosidad, lo que dificulta su bombeo y atomizacién. Ademas, se ha
comprobado que la combustiéon de glicerina cruda en quemadores industriales resulta dificil por
la discontinuidad de la llama. Adicionalmente, como se indicé con anterioridad, la combustién

de dicha sustancia produce emisiones téxicas de acroleina, cosa nada deseable [132].
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5.1.2. Pirolisis

La pirolisis consiste en la descomposicion fisico-quimica de la materia orginica bajo la
accién del calor y en ausencia de un medio oxidante. Esta descomposicién se produce a través de
una serie compleja de reacciones quimicas, ademas de procesos de transformacién termoquimica
de la biomasa. Por esta via se obtienen combustibles gaseosos, liquidos o sélidos, en funcion de
la composicion de la biomasa y de las condiciones de operacion. Adems4s, las reacciones de
pirdlisis constituyen las reacciones de inicio y acompafamiento de los procesos de combustion y

gasificacion.

Los productos obtenidos por esta via son solidos (carbon vegetal principalmente), liquidos
piroliticos, también llamados bio-oil, y gases. Debido a la heterogeneidad de la composicion de
la biomasa, se suelen obtener productos con diferentes propiedades en funcién de la biomasa
utilizada [143]. Cuando se considera la pirdlisis de la glicerina, estos productos no suelen
presentar tanta variacion, debido a la homogeneidad de la materia prima, asi los productos

obtenidos suelen ser:

o Producto gaseoso: el gas obtenido estd compuesto principalmente por hidrogeno,
monoxido, dioxido de carbono, metano y etileno.

o Producto liquido: los principales productos liquidos de la pirdlisis de glicerina son
acetaldehido, acetona, metanol, etanol, agua y acido acético, y en el caso de que no se
produzca una pirdlisis completa, seria posible encontrar acroleina y glicerina sin
descomponer.

o Producto sélido: el producto solido de la pirdlisis se compone principalmente de coque,

carbono casi puro.

El porcentaje de cada uno de los citados productos dependera de las condiciones del proceso

[144].

5.1.3. Gasificacién

La gasificacién se podria definir como un proceso termoquimico en el que la materia
organica es convertida en un producto gaseoso mediante oxidacién parcial a elevadas
temperaturas. Esta oxidacion es producida gracias a la presencia de un agente gasificante como

puede ser el aire, vapor de agua, oxigeno o hidrégeno. La gasificacion es un proceso utilizado
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cuando el objetivo es transformar determinada biomasa sélida o liquida, a un producto gaseoso

aprovechable como combustible o para la obtencion de otros compuestos quimicos.

Del proceso de gasificacion se genera un producto gaseoso, generalmente compuesto por
hidrégeno, metano, monoxido y dioxido de carbono, y con poder calorifico apto para su uso
tanto en turbinas de gas, ciclos combinados o motores alternativos para combustiéon interna.
Desde el punto de vista energético, se trata de un proceso ineficiente, ya que el contenido total
de energia de los productos es menor que el de la biomasa de la que se parte. La ventaja de
utilizar este proceso es que se obtiene un combustible gaseoso mds limpio y versatil que el

material de partida [145].

Los principales pasos que componen un proceso de gasificacion se pueden dividir en tres

categorias, los pasos previos, la gasificacion propiamente dicha y los pasos posteriores [146].

Los pasos previos incluyen el procesado de la biomasa para hacerla adecuada a las
operaciones de gasificacion. Asi se contemplarian la reduccién de tamafio de particula, el secado
de la biomasa hasta una humedad adecuada, su densificacion y la preparacion de agentes
gasificantes. La gasificacion propiamente dicha engloba el calentamiento de la biomasa y las
reacciones quimicas necesarias para su transformacion. Por ultimo, se identifican las etapas de

lavado y reformado del gas, asi como su utilizacion [146].

A su vez, la gasificacion propiamente dicha se caracteriza por estar compuesta por cuatro
etapas. La primera de ellas es el secado, durante el cual los restos de agua de la biomasa sufren
un proceso de evaporacion fisica, liberando agua hasta los 200 °C. A medida que la temperatura
va subiendo también se van volatilizando compuestos de bajo peso molecular. La siguiente etapa
es la pirdlisis que consiste en la ruptura de las moléculas grandes que conforman la biomasa
dando lugar a otras de cadena mas corta que, a la temperatura del reactor, estan en fase gaseosa.
En la tercera etapa se produce la reduccién de los componentes gaseosos producidos en las
etapas anteriores a través de fuertes reacciones endotérmicas, algunas de las cuales pueden
identificarse como reacciones de reformado. Y la ultima etapa incluye reacciones de oxidacion

de la fraccién mas pesada (carbonosa) por su contacto con el agente gasificante [147].

Seguin la especificacién técnica europea CEN/TS 14588, la biomasa se define como “todo
material de origen bioldgico excluyendo aquellos que han sido englobados en formaciones
geoldgicas sufriendo un proceso de mineralizacion”. Pese a la extension de la definicion, de
forma tradicional, se han considerado biomasa los residuos de aprovechamientos forestales,

cultivos agricolas o industrias agroforestales. Por esta razon, siempre que se habla de tratamiento
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termoquimico de biomasa en presencia de un agente oxidante, sin tener en cuenta la oxidacion,
se piensa en la gasificacion, como manera de transformar materia solida en gases. En cambio, la
glicerina generada como subproducto de la obtenciéon de biodiésel también se puede clasificar
como biomasa, pero por su naturaleza quimica, su gasificacion se podria simplificar y
categorizarse, Uinicamente como reformado, que generalmente se suele llevar a cabo con vapor de

agua.

5.1.4. Reformado con vapor

El reformado consiste en la transformacion de hidrocarburos relativamente ligeros, gaseosos
o liquidos, en gases mas ligeros y con gran valor como puede ser el hidrégeno o gas de sintesis,
mediante su tratamiento a altas temperaturas, en presencia de un agente oxidante vy,
generalmente, un catalizador. Hay diferentes tipos de agentes oxidantes, el mas habitual en el
reformado es el vapor de agua; en este caso, el proceso toma el nombre de reformado con vapor
de agua. De forma genérica, un sustrato (C,H,O,) reaccionard con el vapor de agua para
producir un gas rico en H,, CO, y CO. Este proceso es altamente endotérmico y se puede

representar por la siguiente reaccién (1.2) [142, 148]:

Sustrato (C,H,,O,) + H,O CO, + H, AH>0 (1.2)

Otra posibilidad es la de utilizar oxigeno como agente oxidante que en cantidades inferiores a
las necesarias por estequiometria, resultara en un proceso denominado oxidacion parcial. El
oxigeno procederd del aire llegando a un equilibrio entre la energia requerida en el proceso y la
que se logra generar, pues la reaccion de oxidacion da lugar a una importante generacion de
calor. El proceso se podria llevar a cabo con o sin catalizador y puede representarse por la

siguiente ecuacion [149]:

CO, + H, + N, AH<O0 (1.3)

Sustrato (C,H,,O,) + aire

En el caso de la oxidacion parcial, debido a la generacién de energia que se produce, es
posible alcanzar temperaturas de hasta 1000 °C, por lo tanto es relativamente ficil que en
presencia de vapor de agua también se lleve a cabo el reformado con vapor. Este hecho es el que
aprovecha el reformado autotérmico que alimenta sustrato, agua y aire en el mismo reactor. Es la
presencia de un catalizador lo que controla la extension de la reacciéon de oxidacion o de
reformado con vapor. El calor generado en las reacciones de oxidacién es absorbido por las

reacciones de reformado con vapor, siendo el resultado ligeramente exotérmico [150]:

46



Introduccion

CO+ H, + Ny AH<0 (1.4

Sustrato (C,H,,O,) + aire + H,O

Por ultimo, cabe la posibilidad de conseguir la reaccién del sustrato con agua, no
encontrandose ésta en estado vapor. Se puede diferenciar entre el reformado en fase acuosa, en
el cual el proceso se lleva a cabo en fase liquida a temperaturas alrededor de 270 °C y presiones
cercanas a los 60 bar [151]. Y el reformado en agua supercritica, que se lleva a cabo en

condiciones supercriticas del agua, 374 °C, 22.1 MPa [152].

Todos los procesos enumerados podrian ser alternativas adecuadas para el aprovechamiento
de la glicerina como fuente de obtencién de hidrégeno o gas de sintesis [142, 152-155]. De entre
todos ellos, el reformado con vapor es el método mas comtnmente utilizado para la produccion
de hidrogeno en la industria quimica, por ser, de las tecnologias comerciales disponibles, la mds
eficiente y rentable si se aplica a gran escala [156]. Esta técnica presenta el beneficio de no
necesitar altas presiones, lo que disminuye riesgos relacionados con ello. Proporciona mayores
porcentajes de hidrégeno en el gas producido y pese a necesitar elevadas temperaturas, su
desarrollo actual, habiéndose llevado a cabo desde los afios 30, asegura que sea un proceso

eficiente y rentable, principalmente aplicada a gran escala [157, 158].

5.1.5. Factores que influyen en el proceso de reformado con vapor

En el proceso de reformado con vapor existen una serie de factores que afectan a la eficacia
del proceso, la distribucion de productos y la composicion del gas producido. Estos factores son

los siguientes:

o Caudal de alimento: la sobrealimentacion puede dar lugar a la reduccion en el rendimiento
de la conversion, mientras que lo contrario resulta en una menor produccion de gas. El
caudal o6ptimo maximiza la eficiencia energética y estd directamente relacionado con la
cantidad de catalizador utilizada, expresindose en muchos casos la velocidad espacial del
alimento por gramo de catalizador [159-161].

o Tipo y propiedades del alimento: el método mas utilizado para la obtencion de hidrégeno
es el reformado con vapor del metano. La reaccién 1.2 para este compuesto es reversible y
se tienen que controlar las condiciones para que ésta se desplace hacia la formacion de
hidrogeno. En cambio, para hidrocarburos de mayor peso molecular, dicha reaccion es
irreversible y la distribucion de productos vendra dada por el equilibrio termodindmico de
todas las reacciones implicadas en el proceso, que para el caso de la glicerina se detallan en

el capitulo 7 del presente trabajo [158].
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Temperatura: éste es uno de los factores mas influyentes, afecta al rendimiento del proceso,
asi como a la composicion de los gases generados. En general, mayor temperatura da lugar a
mayor producciéon de gas y a mayor porcentaje de hidrégeno en el gas generado. Para el
caso de la glicerina, en presencia de diversos catalizadores metélicos, se han alcanzado
buenos resultados a temperaturas de 600 °C [162-164].

Proporcién vapor/carbono: es importante la proporcidon vapor/carbono (S/C) que se utiliza
en el reformado. Elevadas relaciones S/C favorecen la inhibicién de la reaccion de
metanacion, aumentando la produccion de hidrogeno. Pero un gran exceso de vapor de
agua implica la necesidad de trabajar con volimenes de gas mayores, necesitando
instalaciones de mayores dimensiones. Ademas de que los gases de salida se encontraran
mas diluidos por el exceso de agua utilizado [164-166].

Catalizador o material de relleno: lo mas habitual es la utilizacion de un catalizador
adecuado que permite mayores conversiones del material de partida a gases, asi como dirigir
el mecanismo de la reaccién hacia la obtencién de uno u otro producto. Sin embargo, en
los casos en los que no se utiliza catalizador, la presencia de un material de relleno puede
ayudar a que el proceso se desarrolle en la forma deseada. El tamafio de particula de éste es
una de las variables a controlar para que se favorezca la transferencia de materia y el
contacto entre reactivos en el interior del reactor [144]. En cuanto al catalizador, es
necesario buscar un catalizador adecuado, puesto que son sustancias que favorecen una
reaccion u otra de forma selectiva. Catalizadores habituales en el reformado con vapor son
los metales soportados sobre oxidos metalicos, que suelen promover la formacién de
hidrogeno por encima de otros productos de reaccion [142, 163, 167-170]. En el capitulo 7
se detalla el papel del catalizador en el reformado con vapor de la glicerina y se detallan

ejemplos de catalizadores, asi como los resultados que se obtienen con ellos.

6. OBJETIVOS DE LA TESIS DOCTORAL

Teniendo en cuenta el panorama energético actual, asi como la situacion en la que se

encuentra la industria de los biocombustibles, la presente tesis doctoral comprende cuatro

objetivos fundamentales con sus correspondientes objetivos especificos:

1.
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Obtencién de biodiésel a partir de grasas animales, estudio del método de obtencién:

i) Puesta a punto de las diferentes instalaciones experimentales necesarias para los

diferentes procesos y de las técnicas analiticas utilizadas para la determinacion de las



ii)

iii)

iv)

V)
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propiedades de las grasas, asi como para seguir el progreso de la reaccion, segun la
norma EN 14214:2013 V2.

Estudio del proceso de obtencion de biodiésel a partir de grasas animales mediante
transesterificacion acida.

Estudio del proceso de obtencion de biodiésel a partir de grasas animales mediante
dos etapas en serie constituidas por un tratamiento previo de esterificacién con
catalizador 4cido y una reacciéon de transesterificacion con catalizador basico a
continuacion.

Estudio cinético de la reaccion de esterificacion, a partir de los resultados obtenidos
en el apartado anterior comparandolos con datos bibliograficos.

Estudio de la obtencion de biodiésel a partir de grasas animales mediante

transesterificacion acida en condiciones subcriticas de metanol.

2. Obtencion de biodiésel a partir de aceite de ricino, estudio del método de obtencion:

i)

ii)

iii)

iv)

Puesta a punto de las instalaciones necesarias para la obtencion de biodiésel a partir
de aceite de ricino, asi como de las técnicas analiticas necesarias para determinar las
propiedades de la materia prima (coincidentes con las utilizadas con las grasas
animales) y para seguir el progreso de la reaccion.

Estudio del proceso de obtencion de biodiésel mediante transesterificacion acida y
basica, utilizando calentamiento convencional.

Estudio de la obtencién de biodiésel en condiciones subcriticas con la presencia de
bajas cantidades de catalizador basico.

Estudio de la obtencién de biodiésel mediante transesterificacion 4cida y bésica, bajo
el efecto de radiacion microondas.

Estudio de la obtencion de biodiésel mediante un proceso de dos etapas de

transesterificaciéon basica.

3. Estudio de las propiedades del biodiésel obtenido a partir de grasas animales y aceite de

ricino y su evolucion con el tiempo, comparando con datos bibliograficos y con biodiésel

obtenido de aceite de colza:

i)

Puesta a punto de las técnicas analiticas necesarias para la determinacion de las

propiedades del biodiésel, segtin la norma UNE EN 14214:2013 V2.
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ii) Analisis de las propiedades del biodiésel obtenido a partir de grasas animales, aceite
de ricino y aceite de colza, y andlisis de las muestras de biodiésel a diferentes

intervalos de tiempo desde su obtencion.

4. Desarrollo de un analisis econémico de la obtencion de biodiésel a partir de aceite de ricino

y grasas animales considerando diferentes procesos de produccion.

5. Aprovechamiento de la glicerina para la produccion de un gas combustible o de un gas rico

en hidrégeno mediante reformado con vapor de agua:

i)  Puesta a punto de la instalacion experimental y de las técnicas analiticas necesarias
para la determinacion de la composicion de los gases de salida del proceso, mediante
determinacion cromatografica.

ii) Estudio del proceso de reformado con vapor de agua de la glicerina, en presencia de
alimina como material de relleno.

iii) Estudio del proceso de reformado con vapor de agua de la glicerina, en presencia de
material adsorbente de dioxido de carbono.

iv) Estudio del proceso de reformado con vapor de agua de la glicerina, en presencia de

un catalizador selectivo hacia la formacion de hidrogeno.
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Materiales y metodos

En este capitulo se detallan las diferentes instalaciones experimentales empleadas para llevar
a cabo la investigacion propuesta, el procedimiento seguido en cada caso, asi como los analisis
realizados y las técnicas analiticas empleadas para el seguimiento del progreso de las reacciones y

la caracterizacion de materias primas y productos.

1. INSTALACIONES EXPERIMENTALES Y PROCEDIMIENTOS

1.1. Transesterificacion mediante sistema de calefaccién convencional

1.1.1. Transesterificacién con catalizador basico

La reaccion de transesterificacion con catalizador basico se ha llevado a cabo tanto en el
bloque de experimentos del capitulo 3 como del capitulo 4, es decir, con grasas animales y aceite
de ricino. La instalacién experimental en la que se realizaron dichos experimentos se muestra en

la figura 2.1.

Refrigerante ——»

Salida agua

Sonda Termométn'ca\ de refrigeracién

Jeringuilla

. . t Entrada agua
Sistema de calefaccion de refrigeracion
y agitacion

Reactor

Figura 2.1. Esquema general de la instalacion experimental 1

Se trata de un sistema discontinuo tipo “batch” que consta de un reactor, sistema de
calefaccion y homogeneizacion de la mezcla, sistema de condensacion y sistema de recogida de

muestras.
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El reactor esta constituido por un matraz esférico de vidrio con fondo plano, de 500 mL de
capacidad, provisto de tres bocas. A la boca central, la mayor se conecta el condensador y por
sendas bocas laterales el sistema de toma de muestras y una sonda de temperatura, para conocer
la temperatura del medio de reaccién en cada momento. Para la toma de muestras se dispone de

una sonda de PTFE conectada a una jeringuilla de vidrio de 5 mL.

Una placa calefactora con control de temperatura a través de la sonda termométrica fue el
sistema utilizado para mantener la temperatura del medio. Ademas, la propia placa dispone de
un sistema de agitacion magnética, que permite la homogeneizacion de la composicion y

temperatura de la mezcla de reaccion.

Desarrollo de un experimento

Como aspecto previo al desarrollo de un experimento, todo el material a utilizar debe estar
debidamente limpio y seco. Tanto en las reacciones con grasas animales como con aceite de

ricino se procedié del siguiente modo:

En primer lugar se colocaba la cantidad deseada de grasas esterificadas (apartado 4.2, capitulo
3) o aceite de ricino (apartado 3, capitulo 4) en el interior del reactor junto con la barra
magnética cubierta de PTFE, de tamafio adecuado, para lograr la agitacién del medio de
reaccion. Seguidamente, se introducia la sonda de temperatura por una de las bocas laterales y se
encendia el sistema de calefaccién y agitacién. Una vez que el aceite o las grasas alcanzaban la
temperatura de trabajo deseada, se acoplaba el sistema de condensacion y se hacia circular agua

como liquido refrigerante.

A continuacién, por la boca lateral destinada a la toma de muestras se cargaba la mezcla
metanol/catalizador. Esta mezcla variaba segin el experimento, en funcion del tipo de
catalizador, su concentraciéon y la relacién molar metanol:aceite deseada. Seguidamente se
instalaba el sistema de toma de muestras y se comenzaba a contar el tiempo de reaccion. Si bien
la adicion de la mezcla metanol/catalizador producia instantineamente una disminucién de la
temperatura entre 5 y 10 °C, la recuperacion de la misma era lo suficientemente rapida como

para considerar dicho periodo insignificante.

En los experimentos llevados a cabo con grasas animales (apartado 4.2, capitulo 3), no fue
necesaria la instalacion del sistema de toma de muestras, por evaluarse los resultados a punto

final. En cambio, para llevar a cabo los experimentos recogidos en el apartado 3 del capitulo 4,
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para aceite de ricino, a distintos intervalos de tiempo se fueron tomando muestras de reaccion

de 2 mL para su anilisis posterior.

Una vez transcurrido el tiempo de reaccion, se desconectaban los sistemas de calefaccion-
agitaciéon y de condensacidn y se procedia de forma inmediata a paralizar la reacciéon mediante la
neutralizacién del catalizador afiadiendo 4acido sulfarico y sumergiendo parcialmente el reactor
en un bano de agua-hielo. Una vez a temperatura ambiente, la mezcla se transvasaba a un

embudo de decantacién.

Toma y tratamiento de muestras

Para la toma de muestras a lo largo de la reaccion, se enjuagaba la jeringuilla varias veces con
la mezcla de reaccién y se tomaban, aproximadamente, 2 mL de muestra. Esta se colocaba en un
vaso de precipitados parcialmente sumergido en un bafio de agua-hielo y se afiadia 4cido
sulfarico para la neutralizacién del catalizador. Una vez que la muestra se encontraba a
temperatura ambiente, se transvasaba a un embudo de decantacion donde, mediante sucesivos
lavados con agua destilada, se procedia a la eliminacién de la glicerina, el metanol en exceso y las
sales de neutralizacion formadas. Por ultimo, se calentaba la muestra a 110 °C para eliminar los

restos de humedad que pudieran quedar.

Recuperacion del biodiésel

La mezcla de reaccion general, una vez transvasada al embudo de decantacion se dejaba el
tiempo necesario para conseguir la separacion de la fase rica en biodiésel (capa superior) de la
fase rica en glicerina. Esta ultima era desechada y el biodiésel se calentaba a 85 °C para la
eliminacion del metanol no reaccionado. Seguidamente se volvia a colocar en el embudo de
decantacién para llevar a cabo una extraccién con agua de los restos de glicerina y sales de
neutralizacién, al igual que se procedia en el tratamiento de las muestras. Cuando la fase acuosa
retirada no presentaba turbidez y su pH estaba en torno a 7, se concluia el lavado. Se finalizaba
el proceso de purificacion de biodiésel con un calentamiento en placa calefactora a 110 °C para
eliminar los restos de humedad. De este proceso se obtiene el biodié¢sel final considerdndose

como biodiésel “limpio” y en condiciones tales que permiten la evaluacién de sus propiedades.
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1.1.2. Transesterificaciéon con catalizador acido

Las reacciones de transesterificaciéon con catalizador 4cido en sistema convencional de
calentamiento se recogen en el apartado 3 del capitulo 3, para grasas animales, y en el apartado 3
del capitulo 4, para aceite de ricino. La instalacion experimental asi como el procedimiento
experimental para el aceite de ricino fueron los mismos que los descritos para transesterificacion
con catalizador basico (apartado anterior), siendo la tnica diferencia el tipo de catalizador
utilizado. Los catalizadores empleados en este estudio fueron acidos como el acido sulfurico,
fosforico o p-toluensulfonico y para detener la reaccion se utilizd una disolucion acuosa de
KOH, con la precaucion de no anadir este compuesto en exceso para no tener un medio basico

que pudiera favorecer la reaccion.

En cambio, para las reacciones de transesterificacion llevadas a cabo con las grasas animales y
4cido sulftrico como catalizador, apartado 3 del capitulo 3, se utilizo la instalacién experimental

descrita en la figura 2.2.

Sistema de agitacion 4— Refrigerante
o

W

A

Sonda Termomeétrica

T~

\Salida agua de
\ refrigeracion

Entrada agua de
\ \ refrigeracion
| i

Sistema de

P calefaccién
- I —

Reacto

Figura 2.2. Esquema general de la instalacién experimental 2

En la instalacion experimental 2, el reactor estaba constituido por un matraz esférico de
vidrio de 1 L de capacidad. Este aumento del volumen de reaccion se debié a que las muestras
tomadas fueron mayores, 20 mL. Esto era necesario porque el lavado con agua destilada de las
muestras cuando no presentaban alta conversion a biodiésel resultaba muy dificil. Ademas, las

reacciones se tuvieron que mantener durante 48 h por la lentitud del proceso.
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El rector estaba provisto de 5 bocas, conectindose a las tres mayores el sistema de agitacion,
el sistema de condensacion y una sonda termométrica. Las otras dos bocas se mantenian tapadas
para evitar la posible fuga de metanol. El sistema de agitacion estaba formado por un tubo guia,
un cierre de agitacion a vacio y una varilla impulsora unida a un agitador HEIDOLPH provisto
de regulaciéon y medida de la velocidad de giro. La condensacion, al igual que en el sistema
anterior, se lograba con un condensador de vidrio, con un serpentin en su interior por el cual
circulaba agua de la red en contracorriente. Por ultimo, otro cambio de este sistema era el
sistema de calefaccién que en esta ocasion constaba de un bafo termostitico de aceite de
silicona que proporcionaba el calor necesario para que el medio de reaccion alcanzase la

temperatura deseada y facilitaba la homogeneidad térmica en todo el conjunto.

Para este tipo de reacciones, la carga del reactor y el comienzo de la reaccién se llevo a cabo
del mismo modo que en las reacciones de transesterificacion bésica. La diferencia fundamental
entre ambos sistemas, como se ha comentado, proviene del tiempo requerido para completar la
reaccion. Con el objetivo de mantener controladas en todo momento las condiciones en las que
trascurria la reaccion, cada 10 horas se detenia esta, llevando la mezcla a un congelador donde se
mantenia a -20 °C, hasta el dia siguiente. También cada 10 h se tomaba una muestra de 20 mL

para su seguimiento.

Las muestras y el producto final se trataron de un modo similar al descrito en el apartado
anterior. En primer lugar se llevaba a cabo la neutralizacion del catalizador, a continuacion se
procedia a separar la fase rica en glicerina, posteriormente se calentaba el biodiésel para eliminar

el exceso de metanol y después se efectuaba el lavado con agua. Finalmente, se procedia a su

secado a 110 °C.

1.1.3. Transesterificacion basica en dos etapas

Este proceso de transesterificacién bédsica en dos etapas se ha utilizado solamente en el
apartado 6 del capitulo 4, para aceite de ricino. Durante este estudio se utilizo el sistema
experimental 1 (figura 2.1) con una ligera modificacion. El reactor se colocaba en un bafio de
aceite de silicona, situado este sobre la placa calefactora. La incorporacion del bafio permitié una

mejor estabilizaciéon de la temperatura de reaccién, que, para todos los experimentos de este

bloque, fue de 45 °C.

En cuanto al procedimiento experimental, una vez cargado el reactor, se iniciaba la reaccion

de la forma descrita en el apartado 1.1.1 del presente capitulo, considerando un tiempo de
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reaccion de 10 min. Tras el cual la mezcla se llevaba a un embudo de decantacién para separar la
fase rica en glicerina de la fase rica en biodiésel. Esta ultima se volvia a colocar en el interior de
otro reactor, calentdndose la mezcla hasta la temperatura de reaccién (45 °C) y se aiadia una
disolucion con las cantidades adecuadas de metanol y KOH frescos, para que progresara la
reaccion de los triglicéridos no reaccionados. Transcurrido el tiempo de reaccion para la segunda
etapa (10 min), la mezcla se neutralizaba con 4cido fosférico y se enfriaba sumergiéndose en un
bafio de agua-hielo. Una vez alcanzada temperatura ambiente se procedia, igual que en los casos

anteriores, a la eliminacion de la glicerina y el metanol, el lavado del biodiésel y su secado.

Para la planificacion de este bloque experimental se utilizo el disefio de experimentos,
concretamente el disefio central compuesto ortogonal y rotable, con cuatro variables. Las

variables que se estudiaron y los rangos en que se hizo fueron los siguientes:

e Concentracion de catalizador en la primera etapa (A): 0.02 - 0.10 mol-L! KOH
e Relacién molar metanol/aceite en la primera etapa (B): 3:1 - 6:1
e Concentracion de catalizador en la segunda etapa (C): 0.01 - 0.05 mol-L'' KOH

e Relacién molar metanol/aceite en la segunda etapa (D): 1:1 - 5:1

La combinacién de los diferentes niveles de cada factor, a menudo presenta ciertas
dificultades, por tratarse de magnitudes muy diferentes entre ellas, por lo que lo mis
conveniente es llevar a cabo su codificacion antes de desarrollar el disefio de experimentos. De
este modo se consigue un marco de trabajo uniforme para investigar los efectos de los factores
en cualquier contexto experimental. En nuestro caso se ha utilizado una férmula usada

habitualmente, como es la ecuacién 2.1:

a =—t— 2.1)

donde Aj es el i-¢simo nivel del factor A, A es el nivel central del factor A, y q es el paso del

factor A, es decir, la variacion de A cuando a varia una unidad [1].

La experimentacion planificada se muestra en el propio capitulo (tabla 4.6, capitulo 4) y los
resultados se analizaron aplicando la metodologia de la superficie de respuesta, mediante la
utilizacion del programa The Unscrambler. De esta forma, se encontré el modelo que mejor se
ajustaba a los datos experimentales. Una vez determinado este, se examiné la tabla ANOVA
obtenida y se realizaron dos experimentos adicionales con el objetivo de comprobar la validez del

modelo.
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1.2. Esterificacion mediante catalisis acida

Las grasas animales, debido a su alto contenido en acidos grasos libres, se sometieron a la
reaccion de esterificacion mediante catilisis 4cida (apartado 4.1, capitulo 3). El sistema

experimental utilizado para la presente reaccion fue la instalacion experimental 1 (figura 2.1).

Desarrollo de un experimento

En primer lugar, se introducia la cantidad deseada de grasas en el interior del reactor provisto
de varilla magnética agitadora. Se colocaba la sonda termométrica y se conectaba el sistema de
calefaccion hasta alcanzar la temperatura de reaccion. Una vez alcanzada dicha temperatura, se
colocaba el refrigerante de vidrio, activando el paso del agua por su interior. Seguidamente, se
afiadia una mezcla H,SO,-metanol con las cantidades deseadas del alcohol y del catalizador, se

instalaba el sistema de toma de muestras y se comenzaba a contar el tiempo de reaccion.

El progreso de la reaccion se siguié tomando muestras de 2 mL a lo largo del tiempo y
analizando su acidez. Una vez pasado el tiempo de reaccion, establecido para cada experimento,
se transvasaba la mezcla de reaccion directamente a un embudo de decantacion. Transcurrido el
tiempo necesario, se identifican dos fases de las cuales la superior correspondia al metanol
afiadido en exceso, el catalizador (H,SO,) y el agua formada durante la reacciéon de esterificacion.
La fase inferior estaba constituida por las grasas esterificadas, cuyo contenido de acidos grasos

libres se deberia haber visto reducido, mediante la formacion de ésteres metilicos.

La fase de grasas esterificadas, después de un analisis de acidez y humedad se sometia a

transesterificacion basica por el método descrito en el apartado 1.1.1 del presente capitulo.

Tratamiento de muestras y de la mezcla final

Para la toma de muestras se enjuagaba la jeringuilla varias veces con el medio de reaccién vy,
finalmente, se succionaban aproximadamente 2 mL. Las muestras se afadian a una mezcla
previamente neutralizada de etanol, éter dietilico y fenolftaleina, determinando el peso exacto de
muestra. Esta se valoraba con KOH en etanol, 0.1 N, y se determinaba el indice de acidez
(apartado 3.5 del presente capitulo) del medio de reaccién en el tiempo de la toma de la

muestra.

69



Capitulo 2

El indice de acidez determinado para los diferentes tiempos de reaccién, correspondia al
contenido en 4cidos grasos libres de las grasas animales y al contenido de catalizador en la

muestra.

Por otro lado, de la mezcla total de reaccion, una vez separadas las dos fases que se formaban,
se analizaba el indice de acidez de Ila fase inferior (grasas esterificadas) siguiendo el
procedimiento establecido (apartado 3.5, capitulo 2) y su humedad (apartado 3.4, capitulo 2). El
conocimiento de estos dos parametros servia para hacernos una idea de la idoneidad de este
alimento para la transesterificacién con catalizador basico, que era el siguiente paso para obtener
biodiésel (apartado 4.2, capitulo 3). Asi pues, a partir de ahora, en todas las ocasiones en las que
se haga referencia a grasas esterificadas en la presente tesis doctoral, se esta aludiendo a las grasas

obtenidas a partir de esta reacciéon de esterificacion con acido sulfurico.

1.3. Transesterificacion en condiciones subcriticas

El sistema experimental utilizado para las reacciones en condiciones subcriticas tanto con
grasas animales (apartado 6, capitulo 3) como con aceite de ricino (apartado 4, capitulo 4) es el

mostrado en la figura 2.3.
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Figura 2.3. Esquema general de la instalacién experimental 3

El sistema experimental estd compuesto por un reactor “batch” ubicado en el interior de un
recipiente provisto de una camisa calefactora y un sistema de agitacion magnético. El reactor se

cierra herméticamente actuando como autoclave, pudiéndose medir la presion interna,
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controlarse la temperatura y la agitaciéon y tomarse muestras que se refrigeran a la salida del

reactor.

El reactor propiamente dicho consiste en un recipiente cilindrico de PTFE y 500 mL de
capacidad. En el interior de este recipiente se coloca un agitador magnético de hélices,
recubierto de PTFE, que rebaja el volumen efectivo del reactor a 340 mL. El recipiente de PTFE
se encuentra en el interior de una carcasa metdlica que permite el cierre hermético del sistema.
La tapadera de la carcasa dispone de un mandémetro para medir la presién en el interior del
reactor, de una sonda termomaétrica para conocer la temperatura real, de una entrada de gas para
aumentar la presién del sistema y de un sistema de toma de muestras formado por una tuberia
de acero inoxidable de 1/8” y una valvula que permite o no el paso de fluido a su través. Antes

de la salida, la muestra se refrigera en un bafio agua-hielo.

Desarrollo de un experimento

Como en los casos anteriores, antes de comenzar la reaccién es necesario que el sistema se
encuentre limpio y seco. Una vez comprobado esto se llevaba a cabo la carga de los reactivos en
el recipiente de PTFE, de forma que el volumen que ocupan no sobrepasase el 80 % del
volumen libre que queda después de la incorporacion del agitador; es decir, el volumen de
reactivos se aproximaba a 272 mL, pero no sobrepasaba este valor, por ser el 80 % de 340 mL
(volumen libre en el interior del reactor una vez incorporado el agitador). En el caso de las grasas
(apartado 6, capitulo 3), se procedia a la carga de estas y de una disolucion H,SO4-metanol. Para
los experimentos con aceite de ricino (apartado 4, capitulo 4), se cargaba el aceite e

inmediatamente después una disolucion CH;OK-metanol.

Con el reactor cargado se introducia el agitador y el conjunto se llevaba al interior de la
carcasa metdlica que a su vez se encontraba dentro del recinto que contiene la camisa calefactora
y el anillo de grandes dimensiones que constituye el sistema de agitacién magnética. Una vez que
se habia cerrado herméticamente la carcasa metilica se procedia al encendido del equipo de
calefaccion y agitaciéon, contando ese momento como inicio de la reaccion. En los casos en los
que se utilizd nitrégeno para aumentar la presion del sistema, antes del encendido de la
calefaccion y agitacion se abri6 la llave que permitia la entrada de gas y se reguld la presion del

interior del reactor; luego se procedié de igual manera.

Al inicio de la reaccién la temperatura del medio se correspondia con la ambiental e iba

aumentando a lo largo del tiempo de reaccion hasta alcanzarse el valor final prefijado. Por lo
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tanto, todas las reacciones en el reactor de presion se llevaron a cabo en gradiente de
temperatura durante los primeros minutos. Transcurrido el tiempo establecido para cada
experimento se tom6 una muestra de 30 mL, desechdndose los primeros mililitros que salian del
reactor. Cuando el interior del reactor volvia a alcanzar temperatura ambiente se extraia el resto
de mezcla de reaccion. Las dos muestras se trataron separadamente aunque su tratamiento no
difiri de los tratamientos dados al biodiésel en los apartados anteriores. Los datos utilizados
para analizar los resultados de este bloque experimental fueron los obtenidos de la primera

muestra, porque en esa muestra se habia parado la reaccién en el momento deseado.

Durante el desarrollo de estas reacciones se tomaron datos del perfil de temperatura y presién

a lo largo del tiempo.

1.4. Transesterificacion mediante aplicacion de radiaciéon microondas

Las reacciones de este bloque experimental se llevaron a cabo con aceite de ricino en el
interior de un horno microondas (apartado 5, capitulo 4). En la figura 2.4 se muestra el esquema

de la instalacion experimental.
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Figura 2.4. Esquema general de la instalacién experimental 4

El sistema experimental consta de un reactor esférico de vidrio, con 500 mL de capacidad,

provisto de dos bocas. El reactor se sitia en el interior de un emisor de radiacion microondas
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MILESTONE, modelo “Start Synth”, dotado de sistema de agitacién magnética, control de
temperatura mediante sonda termométrica de fibra de vidrio y panel externo con posibilidad de
programar y controlar ambos parametros (agitacion y temperatura). La potencia de salida de la
fuente microondas es variable y puede controlarse estableciéndose una potencia maxima, que

siempre debe ser un valor menor de 1200 W.

A la boca central del reactor se acopla un tubo de vidrio de 45 cm de largo, esmerilado a
ambos extremos. A este se une el sistema de condensacion desde el exterior del horno
microondas y en su interior se colocaba un tubo de PTFE de pequefio diametro a través del cual
se realiza la toma de muestras. En la boca lateral del reactor se coloca la sonda termométrica para

conocer la temperatura del medio de reaccion en cada momento.

La varilla utilizada para la agitacion se encuentra recubierta de Weflon® (teflon dopado con
carbono), un material con capacidad de absorcién de radiacién microondas, por lo que acttia

como elemento de calentamiento pasivo.

Desarrollo de un experimento

En primer lugar se cargaba el rector con aceite de ricino, de forma que el volumen final de
todos los reactivos alcanzase 300 mL; se incorporaba la varilla de agitacion y se situaba en el
interior del horno microondas. A continuacion se acoplaba la sonda de temperatura y el tubo de
vidrio que uniria el reactor con el condensador. Bajo estas condiciones se encendia el emisor
microondas, programandose la temperatura y el nivel de agitacién deseados. Adicionalmente se
establecia una potencia maxima de forma que se permitiera un rango de potencias adecuado

para que el dispositivo fuera capaz de mantener la temperatura deseada.

Una vez que el aceite habia alcanzado la temperatura de reaccidon, con la ayuda de un
embudo, a través del tubo de vidrio y evitando tocar sus paredes, se cargaba la mezcla metanol-
catalizador que correspondia segtin el experimento; considerdndose como momento inicial de la
reaccion. Inmediatamente después se acoplaba ripidamente el sistema de condensacién vy el

sistema de toma de muestras.

A intervalos variables de tiempo se tomaban muestras de 2 mL y se procedia a su tratamiento
y analisis siguiendo las instrucciones dadas para el sistema de calentamiento convencional. De
igual forma al agotar el tiempo de reaccién, se apagaba el emisor microondas, se paralizaba la
reaccion mediante la neutralizacion del catalizador y se sacaba la mezcla de reaccion para

proceder del mismo modo que cuando se utilizé el sistema de calentamiento convencional.
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1.5. Estudio de las propiedades del biodiésel con el tiempo de almacenamiento

En este estudio se llevaron a cabo tres reacciones, una con grasas animales, otra con aceite de
colza y la ultima con aceite de ricino. Las condiciones de reaccion variaron segiin la materia
prima, aunque el sistema experimental fue el mismo. La instalacion fue muy similar a la descrita
en la figura 2.2, con la diferencia de que el reactor utilizado fue un matraz de vidrio de 20 L de
capacidad; en lugar de bafio termostatico se utilizd una manta calefactora; y el reactor disponia
de una salida por su parte inferior que permitia la separaciéon de liquidos inmiscibles por

decantacién.

Obtencién del biodiésel

Las grasas animales se sometieron a un proceso de dos etapas compuesto por una
esterificaciéon previa con H,SO,, seguida de una transesterificacion basica con KOH (las
condiciones se detallan en el apartado 2 del capitulo 5). Para ello se cargé el reactor con 10 kg de
grasas animales, se calentaron a la temperatura de la esterificacion y, una vez alcanzada dicha
temperatura, se anadié la mezcla H,SO,-metanol en cantidades adecuadas para conseguir las
condiciones deseadas. Se tomaron algunas muestras a lo largo del tiempo de reaccion en las que
se determin el indice de acidez, comprobandose que la reaccion progresaba adecuadamente. Al
finalizar el tiempo estimado se detuvo la calefaccion, y al poco tiempo la agitacion, para dejar
enfriar y decantar la mezcla. Una vez alcanzada la temperatura ambiente, se separo la fase rica en

grasas esterificadas de la fase superior compuesta por metanol, H,SO, y agua.

Las grasas esterificadas se sometieron a transesterificacion basica con KOH como catalizador,
volviéndolas a cargar en el reactor limpio y siguiendo el procedimiento habitual de
calentamiento de las grasas antes de afiadir las cantidades adecuadas de metanol y KOH. Una
vez transcurrido el tiempo de reaccion, se neutralizo el catalizador y se dejé enfriar la mezcla de
reaccion, decantindose en el propio reactor. El siguiente paso fue la eliminacion de la glicerina
por la salida inferior del reactor y, en este caso, se procedié directamente a los sucesivos lavados
con agua, agitando la mezcla mediante el agitador del propio reactor y llevando a cabo los

lavados directamente en el reactor.

El biodiésel obtenido se calenté a 110 °C para eliminar los posibles restos de agua y el

biodiésel quedo listo para la determinacion de sus propiedades.

En el caso del aceite de colza, el procedimiento seguido fue el mismo que en la etapa de

transesterificacion basica de las grasas animales. Las condiciones de reaccién se detallan en el
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apartado 2 del capitulo 5 y las condiciones de purificacién de biodiésel fueron las mismas a las

aplicadas para el biodi¢sel de grasas animales.

Por ultimo, el aceite de ricino se sometié a un proceso de transesterificacion basica en dos
etapas (condiciones en el apartado 2 del capitulo 5), siendo el procedimiento similar al descrito
en apartado 1.1.3 del presente capitulo. Y las etapas de purificacion las mismas que para las dos

reacciones anteriores.

Tratamiento del biodiésel

Las tres muestras de biodiésel preparadas se caracterizaron siguiendo los procedimientos
descritos mas adelante para la determinacion de las propiedades del biodiésel y se almacenaron
en botellas de acero inoxidable cerradas herméticamente. Las botellas se colocaron en el interior

de un armario para evitar el contacto directo con los rayos del sol.

Transcurrido el periodo de tiempo establecido en cada caso, se tomaba una muestra de
alrededor de 750 mL del biodiésel almacenado y se determinaban sus propiedades, para conocer
su evolucién con el tiempo de almacenamiento. El biodiésel de grasas animales y aceite de colza
se mantuvieron almacenados durante 30 meses, en cambio el de aceite de ricino, por haber
experimentado gran variacion en sus propiedades y por haberse almacenado posteriormente, se

mantuvo 6 meses.

1.6. Reformado de glicerina con vapor de agua

Ademis de la produccién y anilisis de las propiedades del biodiésel, se ha trabajado en el
aprovechamiento de la glicerina como sub-producto del biodiésel (capitulo 7). Para ello se han
llevado a cabo experimentos de reformado no catalitico con vapor de agua, de reformado con

adsorcién simultanea de CO; y de reformado catalitico.

En cualquiera de los tres casos la instalacién experimental utilizada fue la misma; en la figura

2.5 se muestra un esquema de dicha instalacion.
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ROTAMETRO

SISTEMA DE ALIMENTACION
GLICERINA-AGUA

<
M ALIMENTACION MEZCLA
GLICERINA-AGUA

ALIMENTACION
DEH,

ROTAMETRO

MEDIDOR DE
CAUDAL T CONTROLADOR DE

TEMPERATURA

SALIDA DE GASES

4
P / \ N
PRIMER TERMOPAR
REACTOR
ALIMENTACION | ¥— CESTILLA
DEN, SISTEMA DE MEDICION DE
GASES TOTALES
Ll (BURBUJOMETRO)
SEGUNDO
REACTOR
~

[SA
x SISTEMA DE RECOGIDA DE
k MUESTRAS GASEOSAS
SISTEMA DE
CALEFACCION

(HORNO)

SISTEMA DE CONDENSACION Y
RECOGIDA DE MUESTRAS LIQUIDAS

Figura 2.5. Esquema general de la instalacion experimental 5

La instalacion consta de dos reactores en serie colocados en el interior de sendos hornos
construidos de material cerdmico y forrados en chapa que permiten el control de la temperatura.
Se dispone de un sistema de alimentacién de nitrogeno y una bomba de alta presién para la
alimentacion de la mezcla glicerina/agua. Ademas, los gases condensables se recogen en un
sistema de condensacion colocado a la salida del reactor. Para la toma de muestras se dispone de
una ampolla toma muestras por la que pasa la corriente gaseosa de forma continua. En ultimo

lugar los gases pasan por un medidor de caudal.

Cada uno de los reactores estd compuesto por un cilindro de acero inoxidable 316 con
diferentes dimensiones. El primero de ellos tiene una longitud de 700 mm y un didmetro
interno de 52 mm, mientras que el segundo presenta el mismo didmetro interno pero 360 mm
de longitud. En ambos casos la parte de reactor que se encuentra en el interior de los hornos es

de 300 mm. En el interior de ambos reactores se puede colocar una cestilla que consiste en un
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cilindro de acero inoxidable abierto por su parte superior y con una rejilla en su parte inferior.
Las cestillas del primer y el segundo reactor se utilizan para sostener el material de relleno en
cada uno de los tipos de reacciones. El reactor superior dispone de una tapa roscada de acero
inoxidable donde va insertado un termopar que permite el control de la temperatura en el
interior del reactor y una tuberia que permite la entrada simultdnea de gases como son N, e H,,

en nuestro caso, y de liquidos como es la disolucién glicerina/agua.

El segundo reactor cuenta con una tapa roscada unida a la salida del primer reactor, lo que
permite el paso de los gases. En la parte inferior de este se encuentra la salida de gases que estd

conectada con el sistema de condensacién para la recogida de productos liquidos.

La alimentacion al sistema de la disolucion glicerina/agua consiste en una bomba de alta
presion KONIK (similar a las utilizadas en cromatografia liquida de alta presion). Por su parte, el
caudal de N, alimentado se regula mediante un rotametro que se encuentra conectado a un
medidor de caudal masico de la marca Cole-Parmer que permite la lectura exacta del caudal de
gas que entra en la instalacion en cada instante. El nitrégeno actia como gas de arrastre y, por
ser un gas inerte, ademas se utiliza como base de cilculo para determinar la composicion vy el
caudal de los gases producidos. También se dispone de alimentacion de H, cuyo caudal se regula

Unicamente por un rotametro calibrado de manera previa.

El sistema de recogida de productos liquidos consiste en cinco frascos lavadores colocados en
serie, sumergidos en un bafo agua-hielo. Tras la condensacion de los productos que lo
permitan, el gas pasa a la ampolla toma muestras de 500 mL de capacidad. Por ultimo se tiene

un flujometro de burbuja para la medicion del caudal total de gases.

1.6.1. Reformado no catalitico

Para llevar a cabo el reformado no catalitico de la glicerina (apartado 2, capitulo 7) se
utilizaban bolas de a-Al,O3 de 18-19 mm o 24-25 mm, en funcién del experimento. El primer
paso era la colocacién del relleno en una o dos cestillas y la introduccion de la cestilla en el

primer o segundo reactor, o bien, cada una de las cestillas en cada uno de los reactores.

A continuacion se colocaba la tapadera del reactor superior y se conectaba la salida del
reactor inferior al sistema de condensacién, a la toma muestras y al medidor volumétrico de
caudal. El siguiente paso era la preparacion de la disolucién glicerina/agua en funcion de la

relacién vapor de agua/carbono (S/C) que se desease para cada ensayo. Ademdis de mediante
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calibraciones previas de la bomba, se controlaba el caudal alimentado de mezcla por diferencia

de pesada de la botella con la disolucion glicerina/agua, al principio y al final de la reaccion.

Mediante diferencia de pesada antes y después de la reaccién se determinaba el carbono
depositado sobre el relleno, por diferencia de pesada de la/s cestilla/s, y el liquido condensado,

por diferencia de pesada de los frascos lavadores.

Antes de conectar la calefaccion, se establecia el caudal deseado de N, mediante el rotametro
y cuando en el medidor se comprobaba la estabilidad de dicho caudal, se ponian en
funcionamiento los hornos. Se esperaba hasta alcanzar la temperatura de reaccion, momento en
el cual se encendia la bomba de alimentacion de la disolucion glicerina/agua. Este era el tiempo

cero de la reaccion.

Pasados unos minutos tras el inicio de la reaccion se tomaban muestras de los gases con una
jeringa Hamilton Gastight 1001 de 1 mL de capacidad, para su analisis en el cromatégrafo.
Ademis se media el caudal total de gases generados. El analisis cromatografico duraba
aproximadamente 30 min, por lo que cada media hora se tomaba una muestra nueva hasta
comprobar que la composicién y el caudal de los gases producidos se mantenian constantes. Esta
constancia ponia de manifiesto que el régimen estacionario se habia alcanzado, por lo que a
partir de ese momento se paraba la reaccion, cortando el suministro de mezcla glicerina/agua y

apagando la calefaccion.

Una vez que los reactores habian alcanzado una temperatura cercana a la ambiente, se
cortaba la corriente de N, se sacaban la/s cestilla/s de los reactores y se pesaban. Igualmente, se

pesaban los frascos lavadores para determinar la cantidad de liquido condensado.

1.6.2. Reformado con adsorcién de CO,

En los experimentos con adsorcion de CO,, los adsorbentes utilizados fueron CaQO, dolomita
y MgO; aunque este ultimo no tenga propiedades como adsorbente de CO; en las condiciones
en las que se estaba trabajando, se opté por denominarlo asi para facilitar la identificaciéon de las

reacciones desarrolladas en este bloque experimental (apartado 3, capitulo 7).

En todos los experimentos llevados a cabo en este bloque se utiliz6 una unica cestilla
colocada en el reactor superior. En primer lugar, se procedia a la carga de la cestilla con el
adsorbente. Para ello era necesario colocar fibra de cuarzo en la parte inferior de la cestilla, pues

los adsorbentes tenian estado pulverulento. Colocada la fibra de cuarzo se cargaban 0.75 mol de
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adsorbente, tras el cual se volvia a poner otra capa de fibra de cuarzo y se rellenaba la cestilla con
bolas de a-Al,O; de 18-19 mm, para una mejor comparacion con los experimentos realizados

sin adsorbente.

Una vez cargada la cestilla, se colocaba en el reactor y, a continuacién, se preparaban los
sistemas de alimentacion de gas y mezcla glicerina/agua, el sistema de condensacion, la toma de
muestras y el flujometro. Una vez que estaba todo instalado y se activaba y estabilizaba el caudal
de N, se encendian los hornos. En el caso de la dolomita, al estar compuesta por carbonato de
calcio y de magnesio (aproximadamente 54 % CaCOsy 45 % MgCQOj3), el primer calentamiento
era a 900 °C durante 6 h para la transformacién de los carbonatos en 6xidos para que se
mostrasen activos ante la adsorcion de CO; a la hora de la reaccién [2]. Pasada esta etapa, se
establecia la temperatura de reacciéon y cuando se alcanzaba, comenzaba la reaccion. En los
experimentos en los que se usaban CaO o MgO, no era necesaria una etapa de activacion, por lo

que en el momento de encender los hornos se establecia la temperatura de reaccion.

Una vez alcanzada la temperatura de reaccion, se ponia en marcha la bomba de suministro de
glicerina/agua y el cronémetro para contar el tiempo de reaccion. El progreso del experimento
se media, como en el bloque anterior, con el analisis cromatografico de los gases y la medida del
caudal total al tomar cada muestra. En estos experimentos se decidié mantener un tiempo de
reaccion de 200 min. Tras el cual se procedié como en el reformado no catalitico. Teniendo en
cuenta que en este caso, la variacién de peso de la cestilla no corresponderia solamente a la

acumulacion de coque, sino que se veria afectada por la adsorcion de CO,.

1.6.3. Reformado catalitico

En el reformado catalitico se utiliza la misma instalacién experimental que en los dos casos

anteriores; sin embargo, fue necesario un primer paso de preparacién del catalizador.

Preparacién del catalizador

El catalizador utilizado estd constituido por tres fases, la fase activa compuesta por Ni, el
soporte compuesto por anillos de y-ALO; y un aditivo que es La,Os;. El catalizador fue
preparado en base a estudios bibliograficos previos y manteniendo las proporciones de los

metales que condujeron a los mejores resultados en dichos casos, 16 % de NiO y 5 % de La,O;

(3-5].
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Como soporte del catalizador se utilizaba y-Al,O; de elevada area superficial, extruido en
forma de anillos de 5 mm de didmetro externo, 2 mm de interno y 3-5 mm de longitud,
suministrados por Saint-Gobain Norpro (Bryan, EE. UU.). Las propiedades texturales del
soporte se muestran en la tabla 2.1, de las cuales el 4rea superficial fue determinada
experimentalmente por el método BET y el resto fueron proporcionadas por el fabricante. El
soporte se calcinaba a una velocidad de calentamiento de 5 °C-min" hasta alcanzar 750 °C, cuya
temperatura se mantenia constante durante 3 h. Una vez que el soporte se encontraba a
temperatura ambiente se procedia a su impregnacion por el método de impregnacion himeda y
el método de humedad incipiente. Todos los catalizadores una vez impregnados y secos se
sometian a la etapa de calcinacion que, tras la impregnacién del precursor del NiO, se llevaba
cabo a 500 °C con una velocidad de calentamiento de 5 °C-min”, durante 4 h [6, 7] y, tras la

impregnacion del precursor de La,O;, a 650 °C durante 6 h (velocidad de calentamiento 5

oC-min™) [3, 8].

Tabla 2.1. Propiedades texturales del soporte

v-ALO;

Area superficial (Sggr) 159 m?-g?
Volumen de poro 0.82 cm’®-g!
Didmetro de poro 13 nm

Densidad Aparente 460 kg'm?

i) Impregnacion hiimeda

Inicialmente se preparé el catalizador Ni/Al,O; por el método de impregnacion humeda. En
este método se pone en contacto una determinada cantidad de soporte con una disolucion
acuosa del precursor de la fase activa, con concentracién tal que si el sélido adsorbiera un
volumen igual al de sus poros, se alcanzaria una concentraciéon adecuada de precursor en el

solido. Seguidamente se filtra y seca el solido [9].

Teniendo en cuenta que el volumen de poro del soporte utilizado fue, segin datos del
fabricante, de 0.82 cm’-g" (tabla 2.1), se prepar6 una disolucion acuosa (agua Mili-Q) de 904.43
gL' de Ni(NO3),-6H,0 para que al adsorberse en el volumen de poro y transformarse el nitrato
a oxido diera lugar a una concentracion de NiO de 16 %. Se puso en contacto con el soporte
una cantidad tal de disolucién que pudiera mojar todas las particulas de soporte afiadidas. Se
mantuvieron en contacto durante 2 h y, seguidamente, se separé el restante de disolucion por

filtracion y se secé el catalizador.
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El método de secado fue una variable estudiada, puesto que una muestra (Ni H HC) se seco
en un horno convencional a 110 °C durante 12 h, mientras que otra muestra (Ni H MW) se
seco por la aplicacion de radiacion microondas a una potencia de 100 W durante 30 min. El
horno microondas utilizado fue el mismo que se utilizd para el estudio de la produccion de
biodiésel a partir de aceite de ricino bajo radiacién microondas (apartado 1.4 del presente

capitulo).

En ambos casos vy tras la calcinacion del catalizador se comprobé por diferencia de pesada la
cantidad impregnada de NiO, siendo esta mayor de la esperada, un 25.4 y un 25.2 % para Ni H
HC y Ni H MW, respectivamente, en lugar del 16 % deseado. Por otro lado, después de la
caracterizacion de ambos catalizadores (apartado 4.1.1, capitulo 7), se comprobd que el método
de secado en horno microondas ayudaba a la dispersion del metal en el soporte y daba lugar a
un catalizador con condiciones mas favorables para la reaccion de reformado con vapor, por lo

que fue el método utilizado en el resto de catalizadores preparados.

i) Impregnacion por humedad incipiente

El método de impregnacién por humedad incipiente consiste en poner en contacto un
soporte seco con un volumen de soluciéon impregnante igual al volumen de poros del soporte y
que contenga la concentracion requerida de agente promotor. Por efecto de las fuerzas capilares,
la solucion impregnante penetra en los poros del soporte y se distribuye en su interior en un
breve periodo de tiempo [5]. El primer catalizador preparado por este método fue nuevamente

uno compuesto por Ni como fase activa y y-Al,O; de soporte, sin ser modificado por lantano

(Ni HI MW).

Nuevamente, el precursor utilizado fue Ni(NO;),"6H,0, y teniendo en cuenta el elevado
porcentaje que se deseaba alcanzar de NiO (16 %) se decidioé llevar a cabo la impregnacion en
dos etapas, con un secado parcial intermedio. Se fue afadiendo gota a gota, ayudado de una
micropipeta de 100-1000 pL, la disolucion de precursor cuidadosamente, procurando una
distribucion lo mas uniforme posible sobre la superficie del soporte. Una vez afiadida la mitad
de la disoluciéon se introdujo el catalizador en el horno microondas aplicando 100 W de
potencia durante 10 min. Seguidamente se ainadi6 la segunda mitad de disolucién y cuando se
alcanzo el volumen total se procedié al secado total del catalizador sometiéndolo a radiaciéon

microondas con una potencia de 100 W durante 30 min [4, 5].
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Una vez seco se procedié a la eliminacion de los grupos nitrato de los precursores mediante
calcinacion, en las condiciones indicadas con anterioridad, y se determino la cantidad
impregnada de o6xido por diferencia de pesada. En el caso de impregnacion por humedad
incipiente la cantidad que se logré impregnar de NiO fue m4s cercana a la deseada rondando

todas las muestras el 16 % en peso.

Este método fue el elegido para preparar catalizadores en los que se incorporo lantano como
modificador del soporte. En este caso se procedié mediante la impregnacion sucesiva de
La(NO;);-6H,0 y Ni(NO;),-6H,0. La impregnacién del nitrato de lantano se llevo a cabo del
mismo modo que para el nitrato de niquel, con la salvedad de que el porcentaje de La,O; a
impregnar debia ser de 5 %. Una vez impregnado y secado el catalizador se someti6 a la etapa de
calcinacion para conseguir el oxido de lantano deseado (650 °C, 6 h, 5 °C-min" de velocidad

calentamiento).

El catalizador calcinado se sometié a una segunda etapa de impregnacion por humedad
incipiente, en este caso de Ni(NO;),-6H,O, tal como se describe para el catalizador Ni HI MW vy,
una vez seco, se procedio a su calcinacion (500 °C, 4 h, 5 °C-min" de velocidad calentamiento).

Logrando el catalizador denominado como Ni/La HI MW.

Por diferencia de pesada se determino, para todas las muestras preparadas de Ni/La HI MW
el porcentaje de La,O; y NiO anadidos, obteniéndose porcentajes de 5.0 + 0.2 % y 16.5 + 0.3 %,

respectivamente.

Desarrollo de un experimento

Previamente a los ensayos cataliticos, se procedia a la activacion del catalizador, por
reduccion del niquel a la fase activa Ni’. Para ello, en funcién del experimento realizado, se
situaba en la cestilla del reactor superior, del inferior, o de ambos, una cantidad determinada del
catalizador, diluida 9 veces en peso con SiC, soportados sobre una capa de lana de cuarzo [3, 8].
La dilucién del catalizador en particulas de inerte ayuda a evitar el gradiente de temperaturas
que se produciria por la endotermicidad de la reaccion [10-12]. Ademas se incorporaban a la
cestilla otra capa de lana de cuarzo y bolas de a-Al,O; hasta rellenar completamente la cestilla.
Una vez preparada la cestilla se alimentaba una corriente H;-N, al 50 % vol., calentando el
reactor mediante una rampa de 10 °C-min"' hasta 700 °C, a cuya temperatura se mantenia

durante 2 h. Posteriormente se hacia pasar una corriente de N, para conseguir un medio de
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reaccion inerte y eliminar los restos de H, que pudieran falsear los resultados y se programaban

los hornos para que alcanzasen la temperatura de reaccion.

En estas condiciones se preparaba la disolucion glicerina/agua, se ajustaba el caudal de N, y
cuando la temperatura era la adecuada se comenzaba la reaccion. Estas reacciones, en general,
tenfan una duraciéon de 3 h, durante las cuales se iba midiendo la composicion y caudal de los

gases de salida. Al final de la reaccién se procedia por el método descrito con anterioridad.

Por ultimo, se llevod a cabo una reaccidon de reformado catalitico de glicerina en presencia de
adsorbente de CO, (apartado 5, capitulo 7). Para este experimento se colocé en el primer reactor
la cestilla cargada con Ni/La HI MW disuelto en SiC rodeado por dos capas de fibra de cuarzo y
rellenando la cestilla hasta el total de su capacidad con a-Al,O;. Mientras que en la cestilla del
segundo se colocd dxido de calcio también rodeado por arriba y por abajo por dos capas de fibra
de cuarzo y terminada de rellenar con a-Al;O;. Antes del comienzo de la reaccién se redujo el
catalizador con el procedimiento ya descrito y se sometié el sistema a varios ciclos de
reutilizacion de catalizador y adsorbente. Transcurrido cada uno de los ciclos, se dejo pasar
durante una hora una corriente de H,/N, al 50 %, a 700 °C. Asi se reduciria parte del niquel
que pudiera haberse oxidado por el contacto con el vapor de agua vy, a continuacién, el reactor
inferior, que contenia CaQ, se calentaba a 900 °C durante otra hora para que se liberase parte
del CO, captado en el ciclo anterior. Siguiendo este procedimiento se mantuvo la reaccién

durante 5 ciclos.

2. INSTRUMENTACION Y CONDICIONES ANALITICAS PARA LA
DETERMINACION DE ESTERES METILICOS EN EL BIODIESEL

Tal como se establece en la norma EN 14214:2013 V2, y mas concretamente en la norma
UNE EN 14103, la determinacion cuantitativa de los ésteres metilicos, tanto en las muestras
tomadas durante la reaccion como en el biodiésel final obtenido, se ha llevado a cabo mediante
cromatografia de gases con deteccién de ionizacion de llama (FID). El cromatégrafo empleado
fue un equipo VARIAN 3900, dotado de una columna capilar de propilenglicol (Zebron ZB-
WAX PLUS, Phenomenex) y provisto de inyector automatico. La longitud de la columna fue de

30 m, su didmetro interno 0.32 mm, el espesor de pelicula 0.50 um y la temperatura mdxima

260 °C.
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Para el analisis de biodié¢sel procedente de grasas animales y aceite de colza se utilizd6 un
mismo método, cuyas condiciones se muestran en la tabla 2.2. En cambio debido a la naturaleza
del ricinoleato de metilo, para su andlisis se tuvieron que cambiar las condiciones a las

mostradas en la tabla 2.3.

Tabla 2.2. Condiciones del andlisis cromatogrdfico del biodiésel de grasas animales y aceite de colza

Condiciones cromatograficas

Programa de temperaturas

Temperatura horno de columna: Gas portador: Helio
15 min 190 °C Gas auxiliar: Nitrégeno
1 min 100 °C-min Gas combustible: Aire sintético
16 min 240 °C Caudal en columna: 1.4 cm’® min'!
Temperatura inyector: 260 °C Caudal aire: 300 cm’ min?
Temperatura detector: 300 °C Caudal hidrégeno: 30 cm’ min?

Tabla 2.3. Condiciones del andlisis cromatogrdfico del biodiésel de aceite de ricino

Condiciones cromatograficas

Programa de temperaturas

Temperatura horno de columna: Gas portador: Helio
40 min 210°C Gas auxiliar: Nitrégeno
1 min 100 °C-min Gas combustible: Aire sintético
12 min 235°C Caudal en columna: 1.4 cm’ min’
Temperatura inyector: 260 °C Caudal aire: 300 cm’ min'
Temperatura detector: 300 °C Caudal hidrégeno: 30 cm’-min’!

Para la inyeccién de la muestra se establecieron unos valores de “Split Ratio” que se

mantuvieron constantes para todos los analisis de biodiésel (tabla 2.4).

Tabla 2.4. Split Ratio a lo largo del tiempo de andlisis

Tiempo Split Ratio
Inicial 10
0 -1 min 100
1 - 2.5 min 60
2.5 - ... min 10

La preparaciéon de la muestra antes de su inyeccidn en el cromatdgrafo consistié en afadir, en
un vial de cromatografia, 0.0250 + 0.0001 g de la muestra a analizar y 1 mL de disolucion de
patrén interno, anotando el peso exacto afiadido. La mezcla se homogeneizaba mediante
agitacion y se colocaba el vial en la bandeja de muestras del cromatégrafo para su inyeccion. En

todos los casos el volumen de inyeccion fue de 1 pL.
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La disolucién de patrén interno varié segun el tipo de biodiésel. En el caso del biodiésel
procedente de aceite de colza, se trataba de una disolucion de heptadecanoato de metilo en
heptano a 0.5 % en peso, como establece la norma UNE EN 14103, especifica para el biodiésel,
y se ha hecho en trabajos anteriores [13]. En cambio, las grasas animales suelen presentar cierto
contenido de este éster, por lo que se utilizo nonadecanoato de metilo en heptano (0.5 % en
peso) como patrén interno. Por ultimo, la disolucidn utilizada para el analisis del biodiésel de
aceite de ricino estaba compuesta por heptadecanoato de metilo (0.05 % en peso) y erucato de
metilo (0.5 % en peso) en acetato de etilo, siendo el erucato el patrén utilizado para la
determinacién del ricinoleato de metilo y el heptadecanoato para el resto de ésteres. Como
disolvente se utilizo el acetato de etilo por ser un compuesto mas polar que heptano, que

favorecia la disolucion del biodiésel de ricino.

El calibrado del cromatografo se realizé mediante la técnica del patrén interno (PI), basado
en la medicion de la sefial de patron y analito/s correspondiente a muestras de distinta
composicion pero de contenidos en peso perfectamente conocidos. De acuerdo con este
método, para cada muestra inyectada debe cumplirse la expresion 2.2, correspondiente a la

ecuacion de una recta de pendiente g; y ordenada nula:

g O 2.2)

siendo:

m; el peso de cada éster metilico i, en g

mypy el peso anadido del patrén interno, en g

A, la sefial (area) de cada éster metilico i

App la sefial (4rea) del patréon interno

g la pendiente de la recta que relaciona el cociente de masas con el cociente de sefales (areas),

para cada éster i con respecto al patron interno.

En el anexo A se muestra uno de los ultimos calibrados realizados. Conocido el valor de la
pendiente g para cada éster metilico, la concentracion del PI y las sefiales de analito y PI para
una muestra dada, puede determinarse la concentracion de cada uno de los ésteres mediante la

expresion 2.3.
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A m
m/ _ o D M 2.3)
mT8a

i
Pl
Donde:

m;/m es el contenido en peso de cada uno de los i ésteres metilicos

m es el peso de la muestra analizada, en g

Para determinar el porcentaje total de ésteres metilicos en la muestra puede emplearse la

expresion 2.4, calculando previamente la relacion m;/m mediante la ecuacién 2.3.

%%:Zm/n-mo 24
Donde:

%m,/m es el porcentaje total de ésteres metilicos de la muestra de biodiésel analizada

Los productos y patrones de ésteres metilicos utilizados en el calibrado y analisis

cromatogréfico fueron los siguientes:

e Heptano, mezcla de alcanos PRS, en botella de 2.5 L, distribuido por Panreac.

o Acetato de etilo PAI-ACS, en botella de 1 L, distribuido por Panreac.

e Heptadecanoato de metilo (C17, PI), en bote de 5 g, distribuido por Fluka.

¢ Nonadecanoato de metilo (C19, PI), en bote de 5 g, distribuido por Fluka.

e Erucato de metilo (C22:1, PI), en bote de 1 mL, distribuido por Fluka.

e Miristato de metilo (C14:0), en bote de 5 g, distribuido por Sigma-Aldrich.

e Palmitato de metilo (C16:0), en bote de 5 g, distribuido por Sigma-Aldrich.

e Palmitoleato de metilo (C16:1), en bote de 500 mg, distribuido por Sigma-Aldrich.
e Estearato de metilo (C18:0), en bote de 5 g, distribuido por Sigma-Aldrich.

e Oleato de metilo (C18:1), en bote de 10 g, distribuido por Sigma-Aldrich.

e Linoleato de metilo (C18:2), en bote de 5 g, distribuido por Sigma-Aldrich.

e Linolenato de metilo (C18:3), en bote de 1 g, distribuido por Sigma-Aldrich.

e Ricinoleato de metilo (C18:1-OH), en bote de 5 g, distribuido por Sigma-Aldrich.
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Ademyis, en el andlisis cromatografico se emplearon los gases que se detallan a continuacion:

Helio 5.0 empleado como gas portador. Impurezas O, < 2 ppm/v, N, < 3 ppm/v, H,O < 3
ppm/vy C,H,, <0.2 ppm/v.

Nitrégeno 5.0 empleado como gas auxiliar. Impurezas O, < 3 ppm/v, H;O < 5 ppm/v y
C.H.. <0.2 ppm/v.

Hidrogeno 5.0 empleado como gas combustible. Impurezas O, < 2 ppm/v, N, < 3 ppm/v,
H,O <5 ppm/vy C,H,, <0.5 ppm/v.

Aire sintético de laboratorio, mezcla: 21 % O,, 79 % N,, empleado como gas comburente.

Impurezas C,H,, <5 ppm/v.

DETERMINACION DE LAS PROPIEDADES DE ACEITES, GRASAS

ANIMALES Y BIODIESEL

A continuacion se recogen las técnicas empleadas en la caracterizacién de los aceites y las

grasas animales, asi como del biodiésel obtenido.

3.1. Perfil de acidos grasos de aceites vegetales y grasas

Para la determinacion de los acidos grasos del aceite de ricino y colza y de las grasas animales

se utiliza el método cromatografico descrito en la norma ISO 15304:2002(E), que se basa en la

transformacion de los 4cidos grasos en sus ésteres metilicos correspondientes, mediante el

siguiente procedimiento:

A

Se pesan 0.2500 + 0.0001 g de muestra de aceite en un tubo de vidrio con tapa de rosca.
Se afiaden 0.500 mL de hidroxido potasico en metanol 2 M.

Se afiaden 5.0 mL de éter de petroleo.

Se agita el contenido del tubo durante 2 min en un vortex y se deja reposar durante 1 h.

Se transvasa el contenido del tubo a un vial de cromatografia y se procede a su inyeccion.

En el caso de las grasas animales, previamente se sometieron a una etapa de esterificacion con

catalizador 4cido, de forma que se siguieron los pasos 1-5 con las grasas esterificadas.
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Una vez que se tienen los ésteres metilicos, se procede del modo descrito en el apartado
anterior, solamente aumentando el tiempo de andlisis a la temperatura inicial hasta 60 min. De
este modo, la fraccién de masa relativa de cada acido graso en el aceite o grasa viene dada por la

expresion:

A
m, i
/ = 100 (2.5)

donde:

m,;/m es la fracciéon masica de cada acido graso, en %m,/m
A, es el area del éster metilico i

YA, es la suma de las dreas de todos los ésteres metilicos

Ademis de los gases empleados en el andlisis cromatografico, detallados en el apartado
anterior, las sustancias empleadas para la determinacion del perfil de 4cidos grasos fueron las

siguientes:

e Eter de petroleo 40-60 °C PRS, en botella de 1L, suministrado por Panreac.
e Hidréxido de potasio de 85 % de pureza en lentejas, bote de 1000 g, suministrado por
Panreac.

e  Metanol de 99.6 % de pureza, en garrafa de 25 L, suministrado por Panreac.

3.2. Densidad

La densidad tanto de las materias primas como del biodiésel se determina segin la norma
UNE-EN ISO 3675, utilizando densimetros PROTON (figura 2.6). El procedimiento a seguir es

el siguiente.

1. Se vierte un poco de muestra en una probeta de vidrio de 100 o 250 mL, dejando que
resbale por las paredes.

2. Se elige un densimetro (0.900-1.000, 20 °C, para los aceites y el biodiésel de ricino y
0.800-0.900 para el resto de muestras de biodiésel).

3. Se carga la probeta con un volumen de muestra suficiente para la inmersién del

densimetro.
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4. Se deja caer el densimetro sobre la superficie del liquido dando una rotacién con los dedos
de forma que caiga girando.

5. Cuando el densimetro se para, se mide en su escala el valor de la densidad, siempre que no
haya quedado adherido a la pared de la probeta.

6. Para cada muestra se realizan tres mediciones y se toma el valor medio.

Figura 2.6. Densimetro PROTON

Empleando la correlacion del apéndice C de la norma EN 14214, a partir de la densidad
determinada a la temperatura ambiente T, se calcula la densidad a 15 °C (valor normalizado)

mediante la expresién 2.6, valida para temperaturas de ensayo entre 20 y 40 °C.

Ps = pr +0.723(T - 15) (2.6)

siendo:

pis la densidad a 15 °C, en kg-m”
pr la densidad a una temperatura T (°C), en kg-m”

T la temperatura a la que se ha llevado a cabo el andlisis, en °C

3.3. Viscosidad

3.3.1. Viscosidad de los aceites y las grasas animales

Para la determinacion de la viscosidad de los aceites vegetales y las grasas se emplea un
viscosimetro digital Brookfield modelo LVTD (figura 2.7). El procedimiento a seguir es el

siguiente:
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1. Se colocan 10 mL de grasas o aceite en la cubeta del viscosimetro.

2. Se coloca la cubeta en el viscosimetro y se termostatiza a 40 °C mediante un bafio
termostatico acoplado al viscosimetro.

3. Transcurrido un tiempo prudencial para alcanzar la temperatura deseada se
selecciona la velocidad de giro en funcion de la viscosidad esperada, en este caso se
ha utilizado una velocidad de 30 rpm, se enciende el aparato y se ajusta el cero.

4. Se comienza la medida poniendo en funcionamiento el giro del rotor.

5. Cuando el valor del display se mantiene, se anota dicho valor y se multiplica por el
factor de correccion que le corresponda segiin la velocidad angular. En la tabla 2.5 se
indican los factores de correccion. El valor obtenido corresponde con la viscosidad

dinamica en cP.

Figura 2.7. Viscosimetro de rotacién Brookfield

Para poder comparar los resultados de viscosidad con los del biodiésel se pasan los datos de
viscosidad dindmica a cinematica utilizando la densidad a la temperatura de medida de la

viscosidad, 40 °C, segun la expresion 2.7:

D400C — l"l‘40“C (2'7)

40°C
donde:

Lg4o-c es la viscosidad cinemdtica a 40 °C, en ¢St
Usooc s la viscosidad dinamica a 40 °C, en cP

Paoc es la densidad de la muestra a 40 °C, en g-mL"
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Tabla 2.5. Factores de correccion del viscosimetro Brookfield

Velocidad angular, rpm Factor
60 5
30 10
12 25
6 50
100
1.5 200
0.6 500

3.3.2. Viscosidad del biodiésel

La determinacion de la viscosidad del biodiésel se lleva a cabo en un viscosimetro Canon-
Fenske (figura 2.8), de acuerdo a la norma UNE-EN ISO 3104. En este dispositivo se determina
la viscosidad cinemdtica del biodiesel midiendo el tiempo que tarda en pasar un volumen fijo de
combustible a través de un orificio pequefio o de un capilar. La viscosidad cinematica es

directamente proporcional al tiempo que tarda en caer el fluido:

= K4O°C -t (2.8)

Vsooc
donde:

Lyoc s la viscosidad cinematica a 40 °C, en ¢St
t es el tiempo, en segundos

Kioec es la constante del viscosimetro a 40 °C
El procedimiento es el siguiente:

1. Se llena del viscosimetro con biodiesel; para ello, se invierte el instrumento y se lleva a cabo
una succion sobre la rama mas gruesa, sumergiendo la rama més estrecha en el biodiesel. El
volumen de liquido en el viscosimetro debe llenar todo el tubo capilar.

2. Una vez lleno se lleva a su posicion normal vertical, la linea de referencia de la figura 2.8
debe estar totalmente vertical.

3. Se coloca el viscosimetro dentro de un bafio de agua a temperatura constante de 40 °C,

manteniéndolo hasta que el biodiesel alcance dicha temperatura.
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4. Se aplica succion sobre la rama mas estrecha para lograr que el biodiesel sobrepase el enrase
1. Una vez sobrepasado dicho enrase, se deja de aplicar succién y cuando el fluido se enrase
de nuevo con la marca 1, en su caida, se pone en marcha el cronémetro.

5. Se para el cronometro cuando el nivel de biodiesel se enrase con la marca 2. El tiempo
medido es el utilizado para el calculo de la viscosidad.

6. Para cada muestra se realizan tres determinaciones y se toma el valor medio.

TUBO _
CAPILAR

Figura 2.8. Viscosimetro Canon—Fenske

3.4. Humedad

La humedad de las muestras se determina mediante el método Karl Fischer, de acuerdo con
la norma UNE-EN ISO 12937, que se basa en la reaccion de reduccion Bunsen, de yodo por
SO, en presencia de agua. Esta reaccion fue modificada por Karl Fisher para su empleo en la
determinacion de agua en un medio no acuoso gracias a la inclusion de metanol y piridina como

disolventes de I, y SO,:

2H,0 + SO, + I, - H,SO0, + ZHI

C,H,N-I, + C;H,N-SO, + CH.N+H,0 — 2C.H.,N-HI+C.,H,N-SO,
C,H,N-SO, + CH,OH — C,H,N(H)SO, -CH,

La determinacion de la humedad se lleva a cabo mediante el valorador volumétrico Karl

Fisher de la marca METROHM (figura 2.9). Se realiza una valoracién automatica utilizando
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como técnica de andlisis la conductimetria y obteniéndose la humedad como % en peso, es

decir, gramos de agua por cada cien gramos de muestra.

Figura 2.9. Valorador volumétrico Karl Fisher

Los reactivos empleados en el andlisis de humedad se detallan a continuacion:

e Metanol segin Karl Fisher RG (contenido en agua < 0.01 %), en botella de 1 L,
suministrado por Panreac.
e HIDRANAL®-Composite 5 (reactivo de un componente para la valoracion volumétrica

Karl Fischer), en botella de 1 L, suministrado por Fluka.

3.5. Indice de acidez y ntimero de acidez

Las grasas o aceites presentan de forma natural acidez libre, es decir, acidos grasos no
combinados, debido a la hidrolisis de alguno de los triglicéridos. Esta acidez se mide con el
indice de acidez, que se define como el ntimero de miligramos de hidroxido de potasio que se
requieren para neutralizar los 4cidos libres contenidos en 1 g de muestra. El método consiste en
la disolucion de la muestra en una mezcla de disolventes y la valoracién de los acidos grasos

libres mediante una solucion etanolica de hidréxido de potasio.
El procedimiento para la determinacién del indice de acidez es el siguiente:

1. Seanaden 25 mL de etanol de 96° en un vaso de precipitado de 250 cm’.
Se afiaden 25 mL de éter dietilico y 2 6 3 gotas de fenolftaleina.

Se valora con KOH 0.1 N comercial.

B »

Con una precision de + 0.01 g se pesan entre 5 y 10 g de muestra y se anaden a la mezcla

anterior.
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5. Se valora con KOH 0.1 N comercial.

Se realizan dos experimentos uno con una masa de biodiesel con peso proximo a 4 gy otro
con peso proximo a 8 g. El indice de acidez serd la media de los dos valores obtenidos y el

calculo se realiza con la expresion:

VKOH ‘N KOH ‘M KOH

m

(2.9)

[ndice de acidez =

siendo:

Mckon el peso molecular del KOH
Nxou la normalidad de la disolucion de KOH utilizada para valorar (0.1 N)
m la masa de biodiesel, en g

Vion el volumen de disolucion de KOH gastado en la valoracion de la muestra, en mL

Por su parte, el numero de acidez se define como el tanto por ciento en masa de 4cidos libres
expresados como dcido oleico y se determina a partir del indice de acidez segtin la siguiente

expresion:

M .
Numero de Acidez = [A - —AcOléico 100 1A

- (2.10)
M, 1000 1.986

donde:

IA es el indice de acidez de la muestra, en mggon-g’

Mic. Oleico Y Mikon son los pesos moleculares del 4dcido oleico y el KOH, respectivamente
Las sustancias empleadas para la determinacion del indice de acidez son las siguientes:

e Etanol de 96° v/v PRS, de pureza 96.0-96.6 %, en garrafa de 5 L, suministrado por
Panreac.

e Eter dietilico estabilizado con ~6 ppm de BHT (Reag. Ph. Eur.) PA-ACS-ISO de 99.7 %
de pureza, en botella de 5 L, suministrado por Panreac.

e TFenolftaleina (USP, BP) PRS de pureza 98.0-100.0 % en bote de 100 g, suministrado por
Panreac.

e Hidroxido de potasio (0.1 N) SV, en botella de 1 L, suministrado por Panreac.
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3.6. Indice de yodo

El indice de yodo es una medida del grado de insaturacion (namero de dobles enlaces) de los
componentes (glicéridos) de grasas animales y aceites y se expresa como los gramos de yodo

absorbido por 100 g de muestra.

El yodo por si mismo no reacciona con los dobles enlaces. En su lugar se utilizan bromo o
halogenados mixtos como ICl o IBr. El método recibe distintos nombres dependiendo del
reactivo empleado. El método utilizado en el desarrollo de esta tesis doctoral ha sido el método
de Hanus. En este método la muestra se hace reaccionar con monobromuro de yodo en exceso.
La cantidad de monobromuro que no se adiciona a los dobles enlaces oxida una disolucion de
yoduro a yodo, y este se determina por valoracién con una disolucion de tiosulfato sédico. La
reaccion de adicion se lleva a cabo en oscuridad para evitar que se produzcan reacciones laterales

de radicales inducidos por la luz (y, con ello, un gasto aparente de halégeno mayor).
[Br+R'-CH=CH-R* > R'—=CHBr—-CHI-R*®
IBr + KI - KBr +1,

Dado que el reactivo halogenante (reactivo de Hanus) es de concentracion aproximada y
variable, deberd hacerse siempre un ensayo en blanco (en ausencia de muestra) para calcular su

equivalencia en yodo.
El procedimiento para la determinacion del indice de yodo es el siguiente:

1. Se pesan de 0.25 a 0.30 g de muestra y se depositan en un matraz Erlenmeyer.
Se afiaden 10 mL de CCl, y se agita la mezcla.
Se adicionan 25 mL de Reactivo de Hanus y se agita de nuevo.

Se tapa el matraz y se deja en la oscuridad durante 1 h.

A

Se anaden 20 mL de disolucién acuosa de yoduro de potasio 0.1 gmL"' v,
aproximadamente, 100 mL de agua destilada.

6. Se valora con tiosulfato de sodio 0.25 N en agua.

7. En las cercanias al punto final (lo cual se observa por el caricter autoindicador del yodo) se
afiaden 3-4 gotas de almidon como indicador.

8. Para la prueba en blanco se siguen todos los pasos anteriores excepto el primero.
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La determinaciéon del indice de yodo se realiza mediante la ecuacién 2.14, para cuya

deduccion se utilizan las expresiones anteriores 2.11, 2.12 y 2.13.

1 1
ng, = Enszoz{ =N, —nps  (211) Npp = Enszoé’ b= Dipr, T Dins b (2.12)
1 1 1
Dins = Enszo? b Enszogf = E(Vb -V, )Cszo?; (2.13)

M, S (V, -V, e

; n 'M SZOZ{
Indice de yodo = SN TR 100 = 100 (2.14)

m m 1000

donde:

V, es el volumen de Na,S,0; gastado en la valoracién del blanco, en mL
V.. es el volumen de Na,S,0; gastado en la valoracion de la muestra, en mL
m es la masa de biodiesel, en g

M, es la masa molecular de [,

Cs.00 es la concentracion molar de tiosulfato de sodio, en mol-L"
Los reactivos utilizados en este procedimiento fueron:

e Tetracloruro de carbono PRS, 99.0 % pureza, en botella de 1 L, suministrado por Panreac.

e Reactivo Hanus 0.1 mol-L"! (0.2 N) RV, en botella de 1 L, suministrado por Panreac.

e Yoduro de potasio PRS, 99.0-100.0 % pureza, en bote de 1 kg, suministrado por Panreac.

e Tiosulfato de sodio 5-hidrato (Na,S;0;5H;0) purisimo-PRS, en bote de 1 kg,
suministrado por Panreac.

e Almidon soluble para indicador en yodometria, en bote de 500 g, suministrado por

Panreac.

3.7. Indice de saponificacion

La saponificacion de grasas y aceites consiste en la hidrélisis alcalina de los acidos grasos
presentes, que se separan de la molécula a la que estan esterificados dando lugar a sales alcalinas
(jabones) y alcohol (glicerol), segiin la reaccion de saponificacion mostrada en la figura 3.1 del

capitulo 3.
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De forma similar, la saponificacion de los ésteres presentes en el biodiésel puede

representarse de acuerdo con el esquema de reaccion siguiente:

R' -COO-R*+KOH — R' -COO-K+R*OH

El indice de saponificacién se expresa como el peso en miligramos de KOH necesario para
saponificar 1 g de muestra, y el procedimiento a seguir para su determinaciéon consiste en
calentar una masa conocida de muestra en exceso de KOH hasta que la saponificacion sea
completa, de forma que se valora el exceso de KOH no reaccionado empleando acido

clorhidrico como agente titulante. Los pasos a seguir son los siguientes:

1. Se pesan 2 g de muestra y se llevan a un matraz Erlenmeyer de 250 mL.

Se agregan 25 mL exactos de KOH 0.5 N, previamente titulado.

Se calienta el matraz durante 1 h adaptando un refrigerante por el cual circula agua.
Se retira de la fuente de calor y se agregan 4 o 5 gotas de fenolftaleina.

Se valora la solucién todavia caliente con HC1 0.5 N.

AN T o

Se repiten los pasos 2-5 con una muestra en blanco.
La expresion que permite calcular el indice de saponificacidn es la siguiente:

MKOH ‘N HCI ’(Vb - Vm )

m

(2.15)

Indice de saponificacion =

siendo:

Myon el peso molecular del KOH

Ny la normalidad de la disolucion de HCI

m la masa de biodiesel, en ¢

V,, el volumen de disolucion de HCI gastado en la valoracion del blanco, en mL

V.. el volumen de disolucién de HCI gastado en la valoracion de la muestra, en mL

Los reactivos necesarios fueron:

e Etanol de 96° v/v PRS, de pureza 96.0-96.6 %, en garrafa de 5 L, suministrado por

Panreac.
e Hidroxido de potasio en lentejas para analisis, 85 % pureza, en bote de 1 kg, suministrado

por Panreac.
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e Acido clorhidrico 37 % (RFE, BP, Ph. Eur.) PRS de pureza 36.5-39.0 %, suministrado por

Panreac.

3.8. Indice de peroxidos

El indice de peréxidos mide el estado de oxidacién inicial de un aceite o grasa y se expresa en
miliequivalentes de oxigeno activo por kg de muestra. Los peroxidos o hidroperdxidos son el
resultado de la reaccion de oxidacion de las grasas y aceites con el oxigeno del aire. Para el
andlisis de este parametro se utiliz6 un fotémetro medidor de peroéxidos (HI 83730, HANNA,
figura 2.10) basado en el método EC 2568/91. El procedimiento viene detallado en el manual
del propio equipo y basicamente consiste en medir el cambio de color que se produce al hacer
reaccionar 1 mL de muestra con el reactivo especifico HI 83730, obteniéndose directamente del

equipo el valor de peroxido en meqo, kg

Una precaucién a tener en cuenta es que cuando la medida quede fuera del rango del equipo

(25 meqo,-kg"), se debe repetir la medida diluyendo la muestra.

Figura 2.10. Fotémetro medidor de peréxidos HI 83730

Los reactivos necesarios son suministrados por HANNA, como kit de reactivos HI 83730.

3.9. Peso molecular de aceites vegetales y grasas animales

Los pesos moleculares tanto de los aceites de ricino y colza como de las grasas animales se
calcularon considerando que se componen fundamentalmente de triglicéridos y acidos grasos
libres. En base a ello, utilizando la ecuacién 2.16 se obtiene una estimacion de dicho peso

molecular [14]:
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1000
= 2.1
Mi="1a L I5-1A (2.16)
MKOH 3'IVIKOH

donde:

My es el peso molecular del aceite o grasas, en g-mol’
IA es el indice de acidez, en mgxon'g”
IS es el indice de saponificacion, en mggon'g’

Mqon es el peso molecular del KOH, en g-mol”

3.10. Contaminacion total

Para la determinacién de este parametro se ha establecido la norma UNE-EN 12662 de
determinacion de la contaminacién en destilados medios. La contaminacion total mide la
cantidad de material insoluble, en mg-kg', presente en el biodi¢sel. Para ello, se determina el
residuo que queda al filtrar una determinada cantidad de muestra. El procedimiento a seguir se

muestra a continuacion:

1. Se toma una cantidad exacta de muestra entre 250 y 500 g; teniendo la precaucién de
homogeneizar primeramente todo el volumen de biodiésel, mediante agitacion. Y se anota
su peso.

2. Se coloca un filtro de nitrato de celulosa, de 0.8 pum, sobre un vidrio de reloj y se seca en la
estufa durante unos 45 min a una temperatura de 110 °C. Transcurrido dicho tiempo, se
coloca el filtro en el desecador otros 45 min.

3. Antes de utilizarlo, se pesa el vidrio de reloj con el filtro, con una aproximacién de 0.1 mg.

4. Se coloca el filtro en el equipo de filtrado ayudidndose de heptano para que no queden
burbujas en la membrana.

5.  Mientras tanto se calienta la muestra a 40 °C durante unos 30 min. Y, a continuacion, se
filtra en el equipo ya preparado a una presion comprendida entre 2-5 kPa. Antes de
finalizar se lava el vaso de la muestra con heptano para arrastrar, en la medida de lo posible,
todos los contaminantes.

6. Acabado el filtrado se lava con heptano la cara interior del embudo de filtrado vy el filtro de
membrana. Inicialmente se seca por aspiracion, luego se retira del equipo y se coloca sobre

el vidrio de reloj utilizado anteriormente y se coloca en la estufa durante 45 min a 110 °C
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para su secado total. Después de la estufa se deja enfriar en el desecador otros 45 min y se

pesa el vidrio de reloj con el filtro, con aproximacion de 0.1 mg.

Para muestras con una viscosidad cinematica superior a 5 mm?s’ a 40 °C, como es el
biodiésel de aceite de ricino, se debe diluir la muestra en heptano hasta obtener una viscosidad

cinematica inferior al limite marcado y proceder con los pasos 1-6.

El calculo de la contaminacion del biodiésel se lleva a cabo utilizando la expresion 2.17:

1000 (m, —m,)

m

Contaminacion g, = (2.17)

donde:

m; es la masa inicial del filtro de membrana y el vidrio de reloj, en mg
m; es la masa del filtro de membrana con el residuo y el vidrio de reloj, en mg

m es la masa de la muestra, en g

3.11. Estabilidad a la oxidacién

El pariametro de estabilidad a la oxidacion del biodiésel se define con el objetivo de
determinar la vida de almacenamiento y la degradacién potencial de un combustible durante su
almacenamiento. El método a utilizar se describe en la norma UNE-EN 14112 y la norma ISO
6886. El anilisis se basa en someter la muestra a un ensayo a 110 °C, haciendo pasar una
corriente de aire a su través y midiendo la formaciéon de productos de oxidacién mediante
conductividad eléctrica, al disolverse en agua destilada. El esquema del equipo utilizado se

muestra en la figura 2.11 y el procedimiento a seguir es el siguiente:

1. Se enciende el bafo calefactor para que alcance 110 °C.

2. Se agregan 50 mL de agua destilada en el vial de medida y, seguidamente, se pone la
tapadera del vial con la entrada y salida de gases, ademas del electrodo de medida de
conductividad.

3. Una vez que el bafio se encuentra a 110 °C, se anaden 3.00 + 0.01 g de muestra en el vial
de reaccion vy se coloca en el bafio, a la vez que se activa el flujo de aire a 10 L-h” para que

comience a burbujear.
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4. Los vapores liberados durante el proceso de oxidacién junto con el aire pasan al vial de
medida que contiene el agua destilada y su presencia queda reflejada por el valor de
conductividad recogido por el electrodo.

5. Durante el analisis se registran los valores de conductividad cada 20 s, finalizando la

medida cuando se alcanzan 200 pS.

Figura 2.11. Esquema del sistema de determinacién de la estabilidad a la oxidacién. 1: vial de medida, 2: electrodo, 3: disolucion
de medida, 4: vial de reaccién, 5: muestra, 6: bloque calefactor, 7: entrada de aire

Para la determinacion de la estabilidad a la oxidacion se grafican los valores de conductividad
obtenidos que mostraran dos tramos diferenciados con tendencia lineal. Durante los primeros
tiempos se describe una recta de un valor de pendiente bajo vy, al final, una linea recta con
elevada pendiente. Se traza la tangente a los datos durante ambos periodos y el tiempo al que se
cortan ambas tangentes representa la estabilidad a la oxidacién, también conocido como tiempo

de induccion.

3.12. Puntos de inflamacién y combustién

El punto de inflamacién es la temperatura a la que una llama provoca la inflamacion de los
vapores emitidos por encima de la superficie de un combustible. El punto de combustién es la
temperatura a la que una llama provoca la inflamacion de un combustible, permaneciendo
visible la inflamacién durante, al menos, cinco segundos. Para la determinacién de estas
propiedades se emplea el Método Cleveland en vaso abierto, que aparece en la norma UNE-EN

ISO 2592 y que consta de los siguientes pasos:

1. Sellevan 74 mL de biodiesel al vaso abierto, hasta cubrir el enrase del vaso.

2. Se enciende el mechero adosado.
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3. Se conecta la calefaccion. La velocidad de calentamiento varia en funcién de la cercania a la
temperatura esperada de inflamacion (entre 120 y 170 °C).

e 15 °C-min" hasta temperaturas inferiores en 30 °C al punto de inflamacién esperado.
e 5°C-min" hasta el final.

4. A intervalos de temperaturas de 2 °C se realiza un barrido con la llama del mechero por la
superficie del combustible. Es muy importante la ausencia de corrientes de aire.

5. El punto de inflamacién se corresponde con la temperatura a la cual, al pasar la llama del
mechero sobre la muestra, arde la superficie de la misma de forma instantinea. Se anota
esta temperatura como el punto de inflamacién y se contintan los barridos con la llama a
intervalos crecientes de temperatura de 2 °C.

6. El punto de combustion se corresponde con la temperatura a la cual, al pasar la llama del
mechero sobre la muestra, la superficie de esta arde de forma permanente. Se anota esta

temperatura como el punto de combustién y se corta la combustién por asfixia.

3.13. Punto de obstruccién de filtro en frio

El punto de obstruccion de filtro en frio (POFF) se define como la temperatura mas baja a la
cual un volumen determinado de combustible deja de superar (obtura), en un tiempo definido,
un filtro normalizado. La instalacién experimental a emplear es la que se describe en la norma
EN 116 y se esquematiza en la Figura 2.12. Cabe sefialar que para llevar a cabo el ensayo, el
equipo detallado estd inmerso en un bafio de refrigeracion con capacidad de mantener una

temperatura de -34 + 0.5 °C.

El procedimiento experimental seguido consta de las siguientes etapas:

1. Se ajusta la temperatura del bafio termostitico a unos 5 °C por encima del punto de
turbidez de la muestra. Si se desconoce este dato, se comenzara a temperatura ambiente.

2. Se coloca el anillo aislante en el fondo de la camisa situada en el interior de un bafio
refrigerado.

3. Se enrasa el tubo de ensayo con la muestra de biodiesel (45 mL).

4. Se tapa el tubo con el tapon, el cual lleva pipeta, unidad de filtrado y termémetro de baja
escala incorporados. El termémetro debe quedar en el seno de la muestra sin contactar con
las paredes.

5. Se introduce el conjunto en la camisa sobre el anillo aislante.

6. Se conecta la pipeta a un sistema de vacio definido por la norma EN 116.
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En el momento en el que la muestra alcanza la temperatura del bafio, se conectan al mismo
tiempo el cronémetro y la bomba del sistema de vacio, la cual ejerce una caida de presion
de 200 mm de agua y provoca la aspiracién de la muestra a través del filtro. Cuando el
liquido llega al enrase superior de la pipeta (figura 2.12), se detienen el crondémetro y el
vacio (desconexion de la bomba del sistema de vacio).

Si el tiempo necesario para alcanzar el enrase excede 60 segundos, se debe volver a
comenzar el ensayo sobre una nueva muestra del mismo biodiésel, seleccionando en el paso
1 una temperatura mas elevada (al menos 5 °C por encima de la ensayada inicialmente).

Si el tiempo requerido por la muestra para llegar al enrase es menor de 60 segundos, se
ajusta la temperatura del baino de refrigeracion a un valor de -34+0.5 °C, con la misma
muestra. Cuando la temperatura de la muestra haya descendido 1 °C se repite el paso 7.

Se repiten los pasos 7-8 cada vez que la temperatura de la muestra de ensayo descienda 1
°C hasta que la pipeta no se llene hasta la marca de aforo al cabo de 60 segundos y se anota

dicha temperatura como el POFF.

Termoémetro

Pipeta

Camisa

Unidad de filtrado

—

Anillo aislante

.
7

Figura 2.12. Instalacién experimental obstruccién de filtro en frio

4. INSTRUMENTACION Y CONDICIONES ANALITICAS PARA LA
CARACTERIZACION DE PRODUCTOS GASEOSOS DEL REFORMADO
DE GLICERINA CON VAPOR DE AGUA

La fase gas recogida en cada experimento segin el procedimiento descrito, se analizo

mediante cromatografia de gases. El equipo utilizado fue un cromatdgrafo de gases VARIAN
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3900 provisto de un detector de conductividad térmica (TCD) y una valvula de muestreo con un
loop de 500 plL de capacidad para la inyeccion de las muestras. Se empleé una columna
Carboxen 1000 (tamiz 60-80) de acero inoxidable, de 1/8" de didmetro interno y 4.5 m de
longitud, con 225 °C de temperatura mixima de andlisis. Las condiciones del método

cromatografico empleado se detallan en la tabla 2.6.

Tabla 2.6. Condiciones del andlisis cromatogrdfico de los gases generados en el reformado de la glicerina

Condiciones cromatograficas

Presion en cabeza de columna Horno de columna
Tiempo Presion Tiempo Temperatura
7.5 min 20 7.5 min 100 °C
1 min 25 psi‘min’! 1 min 35 oC-min’!
2.5 min 42 psi 2.8 min 118 °C
0.5 min 25 psi-min’! 0.5 min 35 °C-min’!
20 min 50 psi 3.0 min 130 °C
2.5 min 35 °C-min’!
9.5 min 200 °C
Temperatura Inyector: 200 °C Gas impulsion vélvula: Aire sintético
Temperatura Detector: 220 °C Gas portador: Argén
Temperatura Filamento: 350 °C Make up: 1 mL-min™ Ref/Make up: 30 mL-min’

Los gases analizados fueron hidrégeno (H,), nitrégeno (N,), mondxido de carbono (CO),
metano (CH,), diéxido de carbono (CQO,), etileno (C,H,) y etano (C,Hg), en el anexo B se
muestra un cromatograma genérico obtenido. Previamente al analisis, se procede al calibrado
cromatografico de cada gas, mediante la inyeccion de mezclas de diferentes concentraciones de
gases. Se dispone de dos mezclas comerciales de gases con diferente composicion vy el calibrado
de H, se completd con el anilisis del gas puro. Por otro lado, el N, se calibra mediante mezclas
con H,, una vez que se conoce la recta de calibrado de este segundo. En el anexo B también se

recoge uno de los tltimos calibrados realizados.

La composicion del gas analizado se calcula mediante las ecuaciones 2.18 y 2.19.

n, =g, A, (2.18)
n,

x, =i (2.19)
n

siendo:

n; el nimero de moles, en condiciones normales, del gas i en una inyeccion del cromatografo
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g; la pendiente de la recta de calibracion para el gas i

A, la senal del gas i, en forma de area

x; la fraccién molar del gas i

n. el nimero de moles totales, en condiciones normales de presién y temperatura, en cada

inyeccion del cromatdgrafo (500 puL, 298 K, 1 atm).

4.1. Determinacion de parametros

El analisis de los resultados del reformado de glicerina, en sus diferentes procedimientos, se

ha facilitado mediante la definicién de una serie de parametros que se muestran a continuacion:

Relacion vapor/carbono (S/C) de la disoluciéon glicerina/agua: esta relacion se expresa
como moles de agua del caudal alimento por mol de carbono del caudal de alimento:

100~ X 110,

S moles H,O alimentada 18
é = = (2.20)
moles C de glicerina alimentada Xc o0,
92

donde:

Xcsusos Tepresenta el porcentaje en peso de glicerina en el caudal alimentado glicerina/agua

Relacion Ny/glic.: se trata de la relacion molar entre los moles de N, alimentado como gas
de arrastre, expresado en condiciones normales de presién y temperatura, por mol de

glicerina alimentada:

QNz'1

N/ B moles N, alimentado 0.082-298 (2.21)
glic.” moles de glicerina alimentada X (C,H,0, .
92

donde:

Qu; representa el caudal volumétrico de N, que se alimenta al sistema

Xcsmsos fepresenta el porcentaje en peso de glicerina en el caudal alimentado glicerina/agua

Porcentaje de 4tomos de carbono convertidos a fase gaseosa (% C): se expresa como el
numero de dtomos de carbono que salen del sistema en forma de gas por dtomo de carbono

que entra al sistema:
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ooc = Sstme g Feo *Fon, +Feo, + 2 Fou, +2°F

entrada

Sl 100 (2.22)

Malimento . XC3H803 . 3

92

donde:
F; es el caudal molar de cada una de las especies en la corriente gaseosa de salida

Maiimento €5 €l caudal masico de la mezcla glicerina/agua alimentada al reactor

e Relacion molar H,/glic.: se trata de la relaciéon molar entre el hidrégeno producido durante

el experimento y la glicerina alimentada:

F
H, = e (2.23)

Malimento - X C,H 0,

92

Ademas de los parametros anteriores, para cada mezcla de gases obtenida se calcula su poder
calorifico, sabiendo que el poder calorifico de un combustible es la cantidad de calor
desprendida en la combustion completa de una unidad de combustible. El poder calorifico
superior (PCS) se puede calcular de forma analitica a partir de la composiciéon del mismo. En el
caso de los gases, su poder calorifico se deduce con suficiente precision y exactitud a partir de su

composicion porcentual en volumen debido a que suelen ser mezclas de componentes sencillos.

Los componentes combustibles del gas obtenido en esta experimentacién son H,, CO, CH,,
C,H4 y C,Hq. Las reacciones que tienen lugar al quemar dichos componentes vienen dadas por
las ecuaciones 2.24 a 2.28, en las que también se especifican los correspondientes calores de

combustién [15].

H, + 150, > H,0,, +0,28584 MJ - mol (2.24)
CO+ 140, > CO, +0,28299 M] - mol (2.25)
CH, +20, - CO, +2H,0,, +0,89035MJ - mol (2.26)
C,H, +30, - 2CO, +2H,0, +1,4110MJ - mol ™' (2.27)
C,H, +%o2 —2CO, +3H,0,, +1,5599 MJ-mol ™' (2.29)

De acuerdo con el anterior conjunto de ecuaciones, el PCS del combustible vendr4 dado por

la ecuacion 2.29:
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PCS =0,28584-n, +0,28299-n., +0,89035-n,; +1,4110-n.,, +1,5599-n.,,  (2.29)

donde nyp;, nco, News, Nens ¥ Nealie representan, respectivamente, los moles de H,, CO, CH,,
C,H, y C,H¢ que han sido generados por minuto o que han sido generados en el reformado de
un kilogramo de glicerina, diferenciandose asi entre el PCS expresado como MJ-min’ y el

expresado como M]J-kg;.”

5. CARACTERIZACION DE CATALIZADORES PARA EL REFORMADO
DE GLICERINA

En este apartado se describen las técnicas utilizadas para la caracterizaciéon de los catalizadores
que se han usado en el reformado de glicerina con vapor de agua. Estos andlisis fueron
realizados por el Servicio de Analisis y Caracterizacion de Solidos y Superficies perteneciente a
los Servicios de Apoyo a la Investigacién de la Universidad de Extremadura (SAIUEx), quienes

ademas apoyaron con asesoramiento para la interpretacion de los resultados obtenidos.

5.1. Superficie especifica BET

La superficie especifica del soporte y los catalizadores sintetizados se determind utilizando el
método desarrollado por S. Brunauer, C. Emmet y E. Teller (método BET) [16], para cuya

aplicacion se empled la técnica de adsorcidon de gases, concretamente, de adsorcion de N,.

Esta técnica se basa en la adsorcion-desorcién fisica de gases (adsorbatos) en solidos
(adsorbentes). Cuando una cierta cantidad de adsorbente se pone en contacto con un volumen
dado de gas, se produce la retencion de dicho gas en la supetficie del solido, acompafada de un
aumento de peso del sélidos y una disminucién de la presion; hasta alcanzarse el equilibrio de
adsorcion. A partir de la caida de presion, conociendo los volimenes de la muestra y el
recipiente, y utilizando la ley del gas ideal, se determina la cantidad de gas adsorbido. Cuando el
ensayo se hace a una temperatura constante, se define la isoterma de adsorcién, es decir, la
relacion entre la cantidad de gas adsorbido y la presion. Siempre que la temperatura se
mantenga por debajo de la temperatura critica de condensacion del vapor, la presion se suele

expresar como presion relativa P/Py, donde Py es la presion de saturacion del vapor del gas.
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La utilizacion de N; como adsorbato a 77 K para describir la isoterma de adsorcién y
desorcion de un solido permite, tras la aplicacion de tratamientos matematicos adecuados, la
estimacion de pardmetros texturales como la superficie especifica, el volumen de poros o el

didmetro medio de poro.

El método empleado para la determinacion de la superficie especifica (Sper) se basa en la
capacidad de la monocapa de adsorbato (V,,) y el drea cubierta por una pelicula de adsorbato
(A,), segun la expresion 2.30, donde N, representa el nimero de Avogadro y A, viene
establecida en bibliografia para el ensayo con N, a 77 K [17]. Siempre que V,, se exprese en
cm’(CNPT)-g' y A, en nm?, Sger se obtendra en m*-g'.

Vv

S..=—™" .A .N,- 107 2.30
BET 22414 m A ( )

Para la determinacion de V,, se utiliza la ecuacion propuesta por Brunauer, Emmet y Teller

(BET):

(2.31)

v(P-P,) V.-C V_-C P,

m

P 1 (€ P

donde:

V es el volumen de gas adsorbido a la presion P

C es una constante estadistica relacionada con el calor de adsorcion del sistema.

Con los datos del analisis, siempre que se cumpla la ecuacion 2.31, la representacién de
P/(V(P,-P)) frente a P/Py conduce a una linea recta de cuya pendiente y ordenada en el origen

se pueden calcular V,, y C. Esta ecuacion suele ser aplicable en el intervalo de presiones relativas

de 0.05a 0.35.

Teniendo en cuenta todo lo anterior, para el analisis de las muestras se empled un equipo
volumétrico de adsorcién de N, Quantachrome Instruments AS-1 Series, con un rango de
presiones de 0 a 1000 torr, una presion relativa (P/Py) minima de 3-107 y una exactitud de *
0.11 %. Previamente, las muestras (0.3-0.5 g) se desgasificaron a 230 °C durante 24 h,
utilizindose mantas calefactoras que permiten alcanzar una temperatura maxima de 400 °C con

paso manual de 1 °C.
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La isoterma de adsorcion de N, se obtuvo a 77 K, habiéndose fijado un tiempo para la
consecucion del equilibrio entre 90 y 150 minutos en funcién de la muestra. El valor de
superficie especifica se obtuvo de la aplicacién de la ecuacion 2.30 y la ecuacién BET (ecuacion

2.31) para 19 puntos en un intervalo de presiones relativas de entre 0.05 y 0.35.

5.2. Difraccion de rayos X (DRX)

La difraccion de rayos X (DRX) fue la técnica utilizada para el estudio de la composicion
mineraldgica y estructural del soporte y los catalizadores. Esta técnica se basa en la dispersion de
rayos X que se produce por parte de atomos de la materia que se encuentran en posiciones
ordenadas, al incidir dichos rayos sobre la materia. La interaccién de los rayos X con los cristales
se explica mediante la ley de Bragg; de forma que cuando un haz de rayos X choca sobre la
supetficie de un cristal formando un angulo 0, una porcién del haz es dispersada por la capa de
atomos de la superficie. La porcion no dispersada penetra en la segunda capa de 4tomos, donde,

de nuevo, una fraccion es dispersada y la restante pasa a la tercera capa (figura 2.13) [18].

L]

Figura 2.13. Difraccién de rayos X producida por un cristal [18]

Se observa, por tanto, la aparicién de haces de rayos X difractados por el cristal, segin

direcciones discretas y caracteristicas de dicho cristal, de acuerdo con la siguiente ecuacion 2.32:

nA=2 d send (2.32)

donde:

n es un numero entero denominado orden de reflexién
A es la longitud de onda incidente, en A
d es la distancia interplanar, en A

0 es el angulo formado entre el rayo incidente y la muestra
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Cada sustancia cristalina produce un difractograma tnico. Ademss, existe una relacion entre
las intensidades de las lineas de difraccion de cada sustancia y su cantidad en la muestra, por lo

que también puede emplearse para el analisis cuantitativo.

Para al analisis mediante DRX en la presente tesis doctoral se utilizo el método del polvo, en
el cual se analizan muestras policristalinas en forma de polvo, registrando la intensidad de los
rayos X difractados por la muestra en funcion del doble del 4ngulo de Bragg (26). La aparicion
de un pico (o “reflexion”) en el difractograma, indicara que los cristales de la muestra tienen una
familia de planos con una distancia interplanar tal que se cumple la ley de Bragg para la longitud
de onda utilizada en el angulo medido. Como en un cristal estan definidos numerosos planos
cristalograficos, en los difractogramas de una fase cristalina se observaran diferentes picos para
diferentes angulos. Ademas, los picos tienen una intensidad variable, dependiendo de los

atomos que compongan el cristal y de su posicion [18].

El ensanchamiento de los picos en el difractograma DRX estd directamente relacionado con
el tamafo del cristal, por tanto, a partir del difractograma se puede estimar el tamafio medio de

cristal de una especie. Para ello se utiliza la ecuacion de Scherrer representada en la expresion

2.33[7]:

o 0.90 A
Bcos O

(2.33)

donde:

7 es el tamafio medio de cristal, en A
A es la longitud de onda incidente, en A
B es el ancho medio del pico considerado para el cdlculo

0 es el angulo formado entre el rayo incidente y la muestra

El equipo utilizado para el analisis DRX fue un difractémetro Bruker D8 ADVANCE, de
geometria Bragg-Brentano, dotado de monocromador de Ge 111. Se empled un detector lineal
Vantec con apertura de 12°, apto para barridos de 10 a 100° (26), y se aplicé una radiacion Ko,
de Cu, con una longitud de onda A = 1.5406 A. La constante de tiempo (RTC) se fijo en 0.1

segundos, con incrementos de 20 de 0.02° en el intervalo de medida de 20 a 80° (26).
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5.3. Espectroscopia fotoelectronica de rayos X (XPS)

La utilizacion de la espectroscopia fotoelectronica de rayos X (XPS, X Ray Photoelectron
Spectroscopy) permite obtener informacién acerca de la composicion atémica de la muestra; asi
como del entorno quimico y grado de oxidacion de los elementos analizados; aunque se trata de

una técnica meramente superficial [18].

En el andlisis XPS, se utiliza un haz monocromatico de rayos X que al incidir sobre la
superficie de la muestra desplaza a electrones de determinadas capas superficiales del atomo. La
energia cinética de los electrones depende de la energia del rayo incidente, del dtomo y del

orbital al cual corresponde el electron, y se registra en un espectrémetro de electrones [18].

Mediante esta técnica se obtiene informacion de las 5-10 primeras capas atdmicas del sélido,
porque solo los electrones generados a unos pocos nanémetros de la superficie pueden salir del
solido, debido a que los fotoelectrones producidos en las capas mds internas sufren colisiones
inel4sticas que provocan una pérdida de energia tal que no pueden abandonar la superficie del

material [19].

Se pueden obtener espectros XPS de amplio barrido y baja resolucion (espectros generales)
que consisten en la representacion de la velocidad de recuento de electrones en funcion de la
energia de enlace, dando como resultado picos superpuestos sobre un fondo continuo, que
sirven como base para la determinacién cuantitativa de la composicion elemental de las
muestras. O bien, espectros de elevada resolucion de energia (espectros por zona) en los que se
observa la posicion de un miaximo que depende en un pequefio grado del entorno quimico del
dtomo responsable del pico. La posicion del maximo puede variar en funcién del nimero de

electrones de valencia y los tipos de enlace [20].

Ademss, los espectros de XPS proporcionan informacién cuantitativa sobre los tipos de
dtomos presentes y el numero relativo de cada atomo, aplicindose para la obtenciéon de
informacion sobre las superficies de los materiales y la elucidacién de estructuras quimicas. Se
trata de una técnica muy poderosa para conocer los cambios quimicos que tienen lugar en las
capas superficiales de un catalizador solido: identificacion de fases o estados quimicos

relacionables con la actividad y selectividad, motivos de desactivacion y/o envenenamiento, etc.

Para el estudio de los catalizadores utilizados en el presente trabajo, los espectros de
fotoelectrones fueron registrados con un espectrometro de fotoelectrones K-Alpha-Thermo

Scientific, con fuente de rayos X monocromitica Koo de Al a 1486.68 eV e irradiacion
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perpendicular a las muestras (90°) a un voltaje de 12 kV e intensidad de 6 mA. El equipo cuenta
con un dispositivo de compensacién de carga mediante “Flood Gun” que se mantuvo activado

para los anilisis.

Se realizaron andlisis de pellets por punto (tamafio por punto de 400 pm), siendo las
condiciones para espectros completos y para espectros por zonas las mostradas en la tabla 2.7.
Segtin la muestra, se realizaron los espectros por zona de mayor interés, que seran detallados

cuando se discutan los resultados obtenidos en cada caso.

Tabla 2.7. Condiciones especificas de los andlisis XPS

Energia, eV Tiempo de espera, ms Paso de energia, eV
Espectros completos 200 50 1
Espectros por zona 50 50 0.1

Las relaciones atomicas de los elementos en superficie se obtuvieron a partir de la siguiente

ecuacion [21]:

L= (2.34)

donde:

n; es el numero de dtomos por cm’ del elemento i
I; es la intensidad del pico del elemento i

S, es el factor de sensibilidad del elemento i, recogidos en la tabla 2.8 [22]

Tabla 2.8. Factores de sensibilidad de cada una de las especies

Factor de sensibilidad

Cls 1.00
O 1s 2.46
Al 2s 0.832
Ni 2p 13.5
La 3d”? 17.8

Para el analisis de los espectros, se considero el pico C 1s a 284.6 eV. Las areas de los picos se
estimaron por cilculo de la integral de cada pico después de sustraer la linea base de Shirley y
ajustando los picos experimentales a una combinacién de lineas Lorentziana/Gaussianas de las
proporciones de la variable. En las muestra con 6xido de lantano, se produjo un solapamiento
parcial de La 3d”? con Ni 2p”?, por lo que la cuantificacion del Ni 2p se llevo a cabo después de

sustraer el drea correspondiente a La 3d”?, del pico de Ni 2p. Siguiendo en todos los puntos el
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procedimiento utilizado previamente por otros autores para determinacién de los resultados del

analisis XPS de catalizadores similares [8].

5.4. Microscopia electronica de barrido (MEB)

La microscopia electronica de barrido (MEB) fue la técnica utilizada para el analisis
morfologico de los solidos. En el microscopio electréonico de barrido se hace incidir sobre una
muestra gruesa opaca a los electrones, un delgado haz de electrones acelerados, con energias
desde unos cientos de eV hasta unas decenas de keV (50 keV). Este haz se focaliza sobre la
superficie de la muestra de forma que realiza un barrido de la misma siguiendo una trayectoria

de lineas paralelas.

De todas las formas de radiacion resultantes de la interaccién entre el haz incidente y la
muestra, hay dos realmente fundamentales en el microscopio de barrido: los electrones
secundarios y los electrones retrodispersados. Los primeros son electrones de baja energia
(decenas de eV), que resultan de la emision por parte de los 4&tomos constituyentes de la muestra
(los mas cercanos a la superficie), debido a la colisién con el haz incidente. Los segundos, sin
embargo, son electrones de haz incidente que han colisionado con los dtomos de la muestra y
han sido reflejados. La intensidad de ambas emisiones varia en funcién del dngulo que forma el

haz incidente con la superficie del material, es decir depende de la topografia de la muestra [18].

La sefal emitida por los electrones y la radiacion resultantes del impacto se recoge mediante
un detector y se amplifica para cada posicion de la sonda. Las variaciones en la intensidad de la
sefial que se producen conforme la sonda barre la superficie de la muestra, se utilizan para variar
la intensidad de la sefial en un tubo de rayos catddicos que se desplaza en sincronia con la onda.
De esta forma, existe una relacién directa entre la posicion del haz de electrones y la
fluorescencia producida en el tubo de rayos catédicos. El resultado es una imagen topografica

muy ampliada de la muestra, que permite la caracterizaciéon micro-estructural de los materiales.

Para los andlisis de la presente tesis doctoral, se utilizd un microscopio Quanta 3D FEG con

un detector de electrones secundarios para alto vacio (ETD) y un voltaje de aceleracion de 20

kV.

113



Capitulo 2

5.5. Analisis termogravimétrico (TGA)

Se llevd a cabo un analisis termogravimétrico (TGA) de los catalizadores usados con el
objetivo de determinar la cantidad de coque depositada sobre el sélido e intentar identificar el

tipo de coque depositado.

Esta técnica consiste en someter una muestra, de peso conocido, a un calentamiento en
atmosfera controlada y con una rampa de calefaccion controlada. Pueden realizarse ensayos a
temperatura constante, de forma que se registraria la evolucion del peso con el tiempo, o con
una variacién controlada de la temperatura, registraindose las variaciones del peso con el cambio
de temperatura. Es habitual utilizar la derivada de la curva de pérdida de peso para establecer las
fronteras entre estados de la muestra. Las pérdidas o ganancias de peso obtenidas y las
temperaturas correspondientes a los diferentes maximos o minimos presentes en la curva
diferencial permiten conocer las distintas etapas que se producen a lo largo de la
descomposicion térmica. Ademsds, de dichos resultados se obtiene la cantidad de materia

eliminada o adquirida a lo largo del ensayo [18].

El TGA para el andlisis de los catalizadores estudiados se llevé a cabo en una termobalanza
(SETSYS Evolution - 16 SETARAM - Scientific & Industrial) acoplada a un espectrometro de
masas (Quadrupolar Prisma™ QMS200). La termobalanza permitia un rango de medidas de 20
mg a +200 mg y una resolucién de 0.04 pg para las masas de menor magnitud y 0.4 pg para las
de mayor. La atmosfera utilizada fue aire puro y se aplicé una rampa de temperatura de 10
°C-min” hasta alcanzar 900 °C. Se utilizaron periodos isotérmicos de 30 °C y 30 min y el flujo
total de gas fue de 50 mL-min”. La utilizacion del aire durante en analisis no permitié la
cuantificacion del CO debido al solapamiento de la masa 28 de las sefiales de CO y N, en el
espectrometro de masas; aunque si se cuantificaron otros gases principales como el agua o el

dioxido de carbono.
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Obtencion de biodiesel a partir de grasas animales

1. INTRODUCCION

1.1. Grasas animales como materia prima para la obtencion de biodiésel

Como se ha indicado en el capitulo 1, el biodiésel es una mezcla de ésteres monoalquilicos de
dcidos grasos de cadena larga derivados de aceites vegetales o grasas animales, que se emplea
como sustituto del diésel mineral en motores de ignicion-compresién o calderas de calefaccion.
Actualmente, mis del 95 % de la produccién global de biodiésel proviene de aceites vegetales
convencionales. La utilizacion de estos aceites comestibles provoca desequilibrios en el mercado
alimentario, pueden dejar importante huella de carbono en funcién del efecto que tenga el
cambio directo del uso de tierras y presentan precios bastante elevados que representan un 60-

80 % del coste total de la produccion de biodiésel [1, 2].

Existen materias primas alternativas consideradas residuos como los aceites de fritura [3, 4] y
las grasas animales [5-8] que, en general, dan buenos resultados en la obtencion de biodiésel.
Estos productos, ademas, como residuos que son, deben tratarse y eliminarse, por lo que su
utilizacion presenta las siguientes ventajas: son materias primas que no se encuentran dentro del
mercado alimentario ni compiten con este en aspectos como la superficie cultivada, su uso ayuda
al reciclado de los residuos y el coste de produccion del biodiésel se ve reducido por su bajo
coste. Estos aspectos aumentarian la competitividad econémica del biocombustible, mejorando
la viabilidad del proceso. Los aceites de fritura son materias primas mas escasas y dispersas; sin
embargo, las grasas animales, residuos del sacrificio de animales, son muy abundantes y su

produccion se concentra en los mataderos [9, 10].

Desde el Parlamento Europeo se han establecido métodos de eliminacién y utilizacion de los
residuos y subproductos animales (Reglamento 2005/92/CE). Debido a la gran propagacion que
han tenido determinadas enfermedades en la industria ganadera, se ha restringido en gran
medida el uso de grasas animales para la produccién de piensos. Para el tratamiento de gran
parte de las grasas producidas se propone su incineraciéon en lugares habilitados para ello o su
transformacion mediante procesos de hidrélisis alcalina, hidrélisis a alta presion o

transformacién a biodiésel.

Las grasas animales se caracterizan, normalmente, por presentar un elevado porcentaje de
dcidos grasos saturados en comparacién con los aceites vegetales. Las grasas recogidas como

residuos después del aprovechamiento de las demds partes del animal, normalmente, han
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sufrido procesos de hidrolisis, debido a la presencia de agua, y degradacién. Estos procesos
elevan su acidez libre en gran medida, de modo que esta propiedad sera una de las principales a

tener en cuenta para cualquier tratamiento que se desee dar a esta materia prima [8].

Ademis de ello, esta materia prima no dispone de antioxidantes naturales en comparacion
con los aceites vegetales; lo que afecta directamente a la estabilidad del biodiésel [10]. En la tabla
3.1 se muestra el perfil de acidos grasos de diferentes grasas animales caracterizadas en

bibliografia, comparado con aceites vegetales convencionales.

Tabla 3.1. Perfil de dcidos grasos de materias primas para la produccion de biodiésel

Grasa de Grasa de Mezcla grasas

Origen vaca [10] pollo [10] animales [6] Colza [11] Soja [11]
Ac. Miristico C14:0 4 1 1.66 0.07 0.09
Ac. Palmitico C16:0 26 25 22.83 4.92 11.60
Ac. Palmitoleico C16:1 4 8 3.13 0.24 0.11
Ac. Estearico C18:0 20 6 12.54 1.63 3.25
Ac. Oleico C18:1 28 41 42.36 66.59 25.09
Ac. Linoleico C18:2 3 18 12.09 17.08 52.93
Ac. Linolénico C18:3 0 1 0.82 7.75 5.95
Otros 14 0 4.57 1.71 0.99

Los aceites convencionales como el aceite de colza y de soja estan compuestos principalmente
por acido oleico y linoleico, dos 4cidos grasos insaturados. En conjunto el aceite de colza
presenta un 93 % de 4acidos grasos insaturados y el de soja un 85 %; mientras que las grasas

animales presentan entre un 30 y un 50 % de 4cidos grasos saturados.

La composicion del alimento afecta a las propiedades del biodiésel obtenido. El biodiésel
procedente de grasas animales, por su perfil de 4acidos grasos suele presentar elevado poder
calorifico, numero de cetano, estabilidad a la oxidacién y punto de obstruccion de filtro en frio.
Las tres primeras propiedades son muy deseables en combustibles destinados a la sustituciéon del
diésel de origen mineral; en cambio, el elevado punto de obstruccion de filtro en frio, limita el
uso de este combustible a climas calidos y calderas para generar calor [6, 8, 12]. Este
comportamiento podria mejorarse mezclando las grasas con otras materias primas, mezclando el

biodiésel con diésel mineral, o anadiendo aditivos [7, 13].

1.2. Materia prima con alto contenido en acidos grasos libres

Para la produccion de biodiésel, el primer paso es el analisis de la materia prima que se va a

utilizar. En funcion de las caracteristicas de esta se debe establecer el protocolo de trabajo. Las
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propiedades de la materia prima que mds afectan al proceso son el contenido de 4cidos grasos

libres (AGL), o grado de acidez, y la humedad [10].

El contenido en AGL se suele expresar como indice de acidez o como ntmero de acidez. El
primero se corresponde con el niumero de grupos funcionales 4cidos en una muestra y se mide
en términos de cantidad de hidroxido potasico necesario para neutralizar la muestra. El nimero
de acidez se define como el tanto por ciento en masa de acidos libres expresados como 4cido
oleico y se determina a partir del indice de acidez (apartado 3.5, capitulo 2). Cuando no se
necesita del valor preciso, el nimero de acidez se puede estimar como la mitad del indice de

acidez.

Habitualmente, en la obtencion de biodiésel, se utiliza un catalizador homogéneo basico.
Cuando este tipo de catalizadores se emplea con alimentos de alto contenido en AGL, se
produce la neutralizacion de parte del catalizador dando lugar a la formacion de jabén por la
reaccion de saponificacion, como se muestra en la figura 3.1 para el caso concreto del hidroxido

de sodio.

R,COOH + NaOH —> R,COONa + H,0
Acido graso libre ~ Base fuerte Jabon Agua

Figura 3.1. Reaccién de saponificacion del catalizador bdsico y los dcidos grasos libres

La formacién de jabon es un hecho no deseado ya que, por un lado consume parte del
catalizador afnadido, y, por otro, dificulta la separaciéon biodiésel-glicerina, disminuyendo el

rendimiento global del proceso [1, 14].

Si el alimento tiene un porcentaje de AGL (nimero de acidez) mayor de 3 %, la catalisis
homogénea bésica no es efectiva por la gran cantidad de catalizador consumido y los jabones
producidos [15]. La catdlisis homogénea dcida es menos sensible a la acidez de la materia prima
[16]. Con un catalizador 4cido se evita la formacién de jabones y la reacciéon progresa tanto en la
transesterificacion de los triglicéridos como en la esterificacion de los acidos grasos libres. Los
AGL, en presencia de un catalizador acido, reaccionan con un alcohol de cadena corta, como es
el metanol para formar el éster correspondiente al acido y agua, esta reaccidon se conoce como

esterificacion (figura 3.2).

R,COOH + CH;0H R,COOCH; + H,0

Acido graso libre Alcohol Esteres metilicos Agua
(Biodiésel)

Figura 3.2. Reaccion de esterificacion de dcidos grasos libres bajo catdlisis dcida
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Con catalizador 4cido, la reaccion de esterificacion se produce simultineamente con la
reaccion de transesterificacion, el inconveniente que se presenta en este caso es que al
desarrollarse la esterificacion de los acidos grasos se genera agua, que se mantendra en el medio
de reaccion y afectara negativamente tanto a la esterificacion como a la transesterificacion [16].
La reaccién de transesterificacién, por tanto, estara muy limitada para llegar al 100 % de
conversion; ademads, requiere de elevadas cantidades de catalizador y metanol, junto con los
largos tiempos de reaccion. Por estas razones, este procedimiento no es recomendable para todos

los casos [17].

Un procedimiento alternativo es la utilizacién de dos etapas, un pretratamiento de la materia
prima con un catalizador 4cido y una segunda etapa de transesterificacién con un catalizador
bésico. La reaccion de esterificacion requiere de menores cantidades de catalizador y alcohol y
transcurre en menor tiempo que la transesterificacion con catalizador acido [18], por lo que

podria ser un buen tratamiento previo con el objetivo de reducir la acidez de la materia prima.

Existen otras alternativas al pretratamiento con dcido, como son la destilacién o la extraccion
mediante alcohol. La destilacién requiere temperaturas elevadas y presenta baja eficiencia; por
otro lado la extracciéon necesita una gran cantidad de disolvente y el proceso es complicado por
la baja solubilidad de los AGL en el alcohol. Por estas razones, el tratamiento m4s utilizado es la

esterificacion con catdlisis acida [1].

El pretratamiento con 4cido se ha utilizado con éxito para diferentes materias primas como
grasas animales [8, 13], aceite de Jatropha curcas [19] o aceites de fritura usados [20].  Se
consiguieron reducciones del nimero de acidez desde un 14 % a menos de un 1 % para el aceite
de Jatropha curcas. Para los aceites de fritura usados, después de la esterificacion se procedié a la
transesterificacion con hidréxido potasico, alcanzandose un porcentaje de ésteres en el biodiésel
de mas de 90 %. En el caso de las grasas animales, utilizando acido sulfurico en porcentajes de
0.5y 2.0 % peso, 6:1 de relacion MeOH:grasas, temperaturas proximas a la de ebullicion del
metanol a presiéon atmosférica y tiempos de reaccion de 4 y 5 h, Canoira y col. [13] y Dias y col.
[8] disminuyeron la acidez de 3.6 % a menos de 0.30 % vy partiendo de grasas de 7.3 % se logré

un biodiésel de una pureza de 99.6 %, respectivamente.
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2. CARACTERIZACION DE LAS GRASAS ANIMALES

Las grasas animales utilizadas en el desarrollo del presente capitulo se han caracterizado
midiendo su perfil de acidos grasos y sus principales propiedades fisico-quimicas. En la tabla 3.2
se muestran los resultados obtenidos para dos tipos de grasas, que se han denominado Ay By

que se emplearan en estudios diferentes.

Tabla 3.2. Perfil de dcidos grasos y propiedades de las grasas animales

A B
Perfil de acidos grasos, %
Ac. Miristico C14:0 1.38 1.30
Ac. Palmitico C16:0 213 22.9
Ac. Palmitoleico C16:1 4.01 4.12
Ac. Estearico C18:0 11.7 9.37
Ac. Oleico C18:1 44.4 48.9
Ac. Linoleico C18:2 10.4 11.7
Ac. Linolénico C18:3 0.62 1.04
Otros 0.19 0.67
Densidada 15 °C, kgm? o8 002
Viscosidad cinemaética a 40 °C, ¢St 48.8 414
Humedad, % 0.08 0.16
Indice de acidez, mggon-g" 21.2 9.82
Numero de acidez, % 10.7 4.94
Indice de yodo, gp-(100g)" 66.8 69.8
Indice de saponificacion, mggop-g’ 189 195
Peso molecular estimado, g-mol™ * 727 787

* Peso molecular calculado mediante la expresion (2.16)

Los motores di¢sel fueron disefados por Rudolph Diesel para funcionar directamente con
aceites vegetales [21]; sin embargo, la elevada viscosidad cinemdtica de los aceites (38-40 ¢St
[11]), da lugar a una atomizacién pobre, combustiéon incompleta y deposicion de carbon en los
inyectores y valvulas. Las grasas animales presentan valores similares de viscosidad, afiadiendo
peor comportamiento en frio debido a su alto porcentaje de acidos grasos saturados (alrededor
de 40 %, ver tabla 3.2). Por estas razones, ni aceites vegetales ni grasas animales son adecuados
para su uso directo en motores diésel. El tratamiento mas adecuado es la conversion de dichas

materias primas a biodiésel, mediante transesterificacion [22].

La reaccién de transesterificacion se puede llevar a cabo bajo diferentes condiciones y estas
condiciones vienen marcadas por la naturaleza de la materia prima. Los dos parametros claves de

la materia prima son la humedad y el indice de acidez [16].
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La mayoria de los procesos de produccién de biodiésel toleran la presencia de agua si esta en
menos de un 1 % [23]. La humedad de las grasas utilizadas es de 0.08 y 0.16 para A y B,
respectivamente, por lo que la cantidad de agua presente en la materia prima sera tolerable por
cualquiera de los procedimientos que se elijan. En cuanto al contenido en AGL, materias primas
con un numero de acidez mayor del 1 % no deben someterse directamente a transesterificacion
con catalizador homogéneo basico debido al elevado consumo de catalizador y a la formacion de
jabones. Conviene un tratamiento con 4cido, pudiéndose pensar en una etapa previa de

esterificacién o un proceso en una etapa de esterificacién y transesterificacion simultineas con

catalizador acido [17, 24].

Las grasas utilizadas en el presente trabajo, tienen un valor elevado de nimero de acidez. Por
lo que se estudiaran dos procesos, la transesterificacién y esterificacion simultineas con
catalizador 4cido (acido sulftrico) y un proceso en dos etapas constituido por una esterificacion
acida, seguida de transesterificacién basica. Ademas, se llevara a cabo un estudio cinético de la
etapa de esterificacién y para finalizar se llevard a cabo transesterificacion 4cida a presiones
mayores a la atmosférica en condiciones subcriticas de metanol. Exceptuando el estudio en
condiciones subcriticas, para el que se han utilizado las grasas denominadas con la letra B, el

resto del trabajo se ha llevado a cabo con las grasas denominadas como A.

3. TRANSESTERIFICACION ACIDA

En las reacciones de transesterificacion acida se utiliza H,SO, para lograr la metanolisis de las
grasas animales. En este apartado se estudia la influencia de la cantidad de catalizador y de la
relacion molar metanol:grasas en el transcurso de la reaccién y en la calidad del producto final
obtenido. En la tabla 3.3 se muestran los experimentos llevados a cabo para el estudio y las

condiciones experimentales empleadas en cada caso.

3.1. Influencia de la concentracion de catalizador

En estudios previos [16], se ha demostrado que el desarrollo de la reaccion de
transesterificacion acida se ve influenciado por el contenido de AGL del alimento. Cuando el
alimento presentaba un namero de acidez de 10 %, similar al de las grasas utilizadas en este
estudio (grasas A, tabla 3.2), se alcanzé un porcentaje de ésteres metilicos de 70 % con un 3 %

en peso de H,;SO, respecto a la masa de alimento utilizado. Con el objetivo de mejorar dichos
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resultados, la concentracion mas baja de catalizador que se probd fue 5 % en peso, como se

observa en la tabla 3.3.

Tabla 3.3. Condiciones experimentales utilizadas en el estudio de obtencién de biodiésel mediante transesterificacién dcida vy
contenido en ésteres del biodiésel obtenido

Exp. Conc. C:at‘tl:atlizador,'1 Relacion molar T, oC Cont. ésteres, %
YoM 4 My 'y (MOl L) MeOH:grasas
1 5(0.35) 6:1 60 80.3
2 7(0.50) 6:1 60 84.6
3 906 el e 890
4 9(0.52) 12:1 60 88.1
5 9 (0.44) 18:1 60 87.2
6 11 (0.64) 12:1 60 90.2
7 13 (0.64) 18:1 60 90.9

En la figura 3.3, se muestra la evolucién del porcentaje de ésteres metilicos en los
experimentos con diferente concentracion de catalizador. Esta figura pone de manifiesto la
importancia de la cantidad de catalizador a la hora de obtener biodiésel. El aumento de la
velocidad de reaccion y la conversion, a medida que se incrementa la concentracion de
catalizador, es un comportamiento generalizado de las reacciones de transesterificacion, tanto
con catalizador basico como acido. Aunque hay que tener precaucion pues cantidades excesivas
de catalizador 4cido pueden promover la deshidratacién del alcohol, ademas de aumentar el
cardcter corrosivo de la mezcla que provoca la necesidad de utilizar materiales m4s resistentes vy,
en general, de mayor coste [15]. Asi, en el trabajo experimental llevado a cabo no se aumenté en
mayor medida la concentraciéon de catalizador, porque concentraciones mayores provocaron la

oxidacion del termopar utilizado en el experimento.

100

—@— 5% HS04
—A— 7 %H2S04
—m— 9% HS04

0 1 1 1 1
0 10 20 30 40 50

Tiempo (h)

Contenido ésteres metilicos (% m/m)

Figura3.3. Evolucién de los ésteres metilicos en funcién de la concentracion de catalizador (Condiciones de reaccién: relacién
molar MeOH:grasas: 6:1; temperatura: 60 °C)
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Las curvas de contenido en ésteres presentan una tendencia asintdtica, propia de una
reaccion de equilibrio como es la transesterificacion, en la cual, en las primeras horas de
reaccion la velocidad de formacién de ésteres es mayor. Conforme transcurre el tiempo la
velocidad de la reacciéon disminuye acercindose al valor correspondiente al equilibrio en las
condiciones elegidas. En este caso, puede apreciarse en las curvas que atin no se ha alcanzado el
valor correspondiente a la asintota, lo que lleva a pensar que aumentando el tiempo de reaccién

se podrian conseguir porcentajes de ésteres metilicos mas elevados.

El contenido en ésteres metilicos final alcanzado para cada reaccion se muestra en la tabla
3.3, para los experimentos 1, 2 y 3. El porcentaje final va de 80.3 % para 5 % de catalizador a
89.0 % para 9% de catalizador. Estos valores son bajos si se comparan con el valor minimo
establecido en la norma europea UNE EN 14214:2013 V2. De acuerdo con esta, el biodiésel
debe tener un contenido minimo de 96.5 % de ésteres metilicos, lo que dista 7.5 % del maximo
valor alcanzado en este proceso. Un factor que limitard el contenido final en ésteres y que
disminuira la velocidad de formacién de estos, es la acidez de la materia prima; puesto en la
esterificacién de las grasas se genera agua que afecta al desarrollo de la reaccion de
transesterificacion de la misma manera que el agua que contiene el alimento, lo que limita el

contenido maximo de ésteres [17].

3.2. Influencia de la relacién molar metanol:grasas

En la reaccion de transesterificacién, la relacion estequiométrica alcohol:triglicéridos es de
3:1 (figura 1.5). Sin embargo, se suele utilizar exceso de alcohol con el objetivo de desplazar el
equilibrio hacia la formacién de biodiésel. Por otro lado, el metanol es muy insoluble en aceite y
en relaciones mayores de 3:1 no se solubiliza, provocando la existencia de dos fases al principio
de la reaccion, que dificultan el contacto entre los reactivos y el catalizador. Adema4s, grandes
cantidades de alcohol dificultan la separacion de los productos y aumentan el coste de esta y de

la recuperacion del alcohol [15].

Teniendo en cuenta todo ello, la concentracién de alcohol debe fijarse manteniéndose una
situacion de compromiso entre la velocidad de difusiéon por la formacion de dos fases de fluido y
el desplazamiento de la reaccién hacia la formacién de biodiésel, siendo necesaria una

optimizacién empirica para cada sistema.

Para estudiar la influencia de la relacién molar MeOH:grasas se llevaron a cabo cinco

experimentos (exp. 3-7, tabla 3.3). En los experimentos 3, 4 y 5 se mantuvo constante la
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concentracion de catalizador en 9 % respecto a la masa inicial de grasas (figura 3.4a). En
bibliografia, en la obtencion de biodiésel, lo mas habitual es que la concentracién de catalizador
se exprese como un porcentaje del peso inicial de aceite o grasas [10, 25-29]. Por esta razén, el
primer estudio se llevo a cabo con esta base de cilculo. Asi en la figura 3.4a se observa como el
aumento de la relacion molar MeOH:grasas no aumenta la velocidad de reaccién. La reaccién
mas rapida fue la llevada a cabo con 6:1 de MeOH, aunque transcurridas las 48 h se llega a
resultados similares con las tres cargas de metanol. Este efecto se cree debido a la diferencia en la

concentracion molar del catalizador, que va disminuyendo conforme aumenta la cantidad de

MeOH.
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Figura 3.4. Evolucion de los ésteres metilicos en funcion de la relacion molar MeOH:grasas (Condiciones de reaccion:
concentracion de H,;SOy, 9 %m, ey, (A), 0.64 mol-L! (B); temperatura, 60 °C)

En la figura 3.4b, se muestran los resultados obtenidos cuando se mantuvo constante la
concentracién molar de catalizador, considerando todo el volumen de reaccién. En este caso se
observa menor velocidad inicial para las reacciones con mayor cantidad de metanol, que podria
deberse a un empeoramiento en la difusion entre las fases al utilizar una proporcioén elevada de

MeOH (fase rica en triglicéridos y fase rica en metanol) [30-32]. Y un valor final del contenido
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en ésteres muy similar, por haber transcurrido el tiempo suficiente para alcanzarse un valor

cercano al del equilibrio.

Respecto a la temperatura, esta favorece el desarrollo de la reaccion de transesterificacion
acida, por lo que se utilizé una temperatura de 60 °C, cercana a la maxima que se podia utilizar,
la de ebullicién del MeOH [15]. Analizando los datos de los apartados anteriores, los mejores
resultados se obtuvieron con una concentraciéon de catalizador de 0.64 mol-L" y 18:1 de relacion
molar MeOH:grasas. Sin embargo, la diferencia con los resultados obtenidos para una relacién
6:1 es minima, por lo que se puede considerar como condiciones mas adecuadas 0.64 mol-L" (9

%) de catalizador y 6:1 de relacién molar MeOH:grasas.

4. PROCESO EN DOS ETAPAS

Este proceso consiste en dos etapas en serie, la primera de ellas es un pretratamiento del
alimento mediante esterificacion con catalizador 4cido y la segunda consiste en una

transesterificacion basica.

En la primera etapa se pretende la reduccion del contenido de AGL del alimento mediante la
reaccion de estos con metanol, en presencia de un 4cido fuerte, para producir ésteres y agua
(figura 3.2). A continuacion seria necesaria la neutralizacién del catalizador 4cido y eliminar el
agua producida, para que la transesterificacion bésica se desarrollase adecuadamente. El
procedimiento seguido consistié en dejar decantar la mezcla de reaccion de forma que se
separaran dos fases; la inferior compuesta principalmente por grasas y ésteres y la superior que
recoge practicamente todo el exceso de metanol, acido, agua e impurezas [8, 13]. Una vez
separadas las fases, se desecha la superior y la inferior queda lista para someterse a
transesterificacion basica, volviendo a cargar metanol fresco e hidréxido potisico como

catalizador. En el apartado 1.2 del capitulo 2, se describe en detalle el procedimiento seguido.

4.1. Reaccién de esterificacion

Primeramente se estudiaron las condiciones de la reaccion de esterificaciéon, comprobandose
el efecto de diferentes catalizadores acidos, con diferente concentracion de catalizador, el efecto
de la relacion molar MeOH:grasas y de la temperatura de reaccién. Para ello se fueron

modificando las condiciones de la reaccion de esterificacion manteniendo constantes las
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condiciones de la transesterificacion basica de las grasas esterificadas. Estas ultimas eran: 1.5 %
de KOH respecto de las grasas iniciales, 6:1 de relacion molar MeOH:grasas, 65 °C como
temperatura de reaccién y 2h de tiempo de reaccion. Bajo estas condiciones se garantiza que los
triglicéridos presentes en la materia prima se conviertan totalmente a ésteres [10, 33]. En la tabla
3.4 se recogen las condiciones experimentales para cada reacciéon de esterificacion, el indice de
acidez y humedad de las grasas una vez que habia transcurrido la reaccion y se habia separado la
fase compuesta por metanol, catalizador, agua e impurezas y el contenido en ésteres final

alcanzado después de la transesterificacion basica de la grasas.

Tabla 3.4. Condiciones experimentales de la reaccion de esterificacion, indice de acidez de las grasas esterificadas y contenido en
ésteres del biodiésel obtenido

Conc.
Exp.  Catalizador %‘ﬁitz;i::; Rl\ﬂlsllsgléjlr:gzzzr T, °C Ir::g li(:.c;iz, Humo/:dad, éStC;::st’.%
(mol-L?)

1 H,SO, 0.1 (0.007) 6:1 65 18.84 0.32 -

2 H,SO, 0.5 (0.035) 6:1 65 0.92 0.26 98.6

3 H,SO, 1.0 (0.071) 6:1 65 2.03 0.26 97.1

4 H,SO, 2.0(0.142) 6:1 65 1.93 0.25 96.8
5 HpO, 05003%) 61 65 2 03 =

6 H;PO, 1.5 (0.107) 6:1 65 21.95 0.28 -

7 H5PO, 5.0 (0.355) 6:1 65 23.05 0.29 -
8 pTOH 05000 61 6 541 029 o4

9 p-TsOH 1.0 (0.040) 6:1 65 2.04 0.24 96.0

10 p-TsOH 1.5 (0.061) 6:1 65 1.91 0.25 94.6

11 p-TsOH 2.0 (0.081) 6:1 65 2.97 0.28 98.9
12 HSO,  0400%) a0 65  sol 029 932

13 H,SO, 0.6 (0.035) 12:1 65 0.69 0.25 98.6

14 H,SO, 0.7 (0.035) 18:1 65 0.48 0.26 98.8
15 HsSO,  0500%) 61 550 16l 029 99

16 H,SO, 0.5 (0.035) 6:1 45 3.58 0.30 99.8

17 H,SO, 0.5 (0.035) 6:1 35 5.86 0.81 93.7

El progreso de las reacciones de esterificacién se siguié tomando muestras del medio de
reaccion a lo largo del tiempo y midiendo su acidez. Esta medida se corresponde con la cantidad
de KOH necesaria para neutralizar un gramo de muestra. La muestra se compone de grasas,
metanol, catalizador y los productos de reaccion de la esterificacion; por lo tanto, la acidez

medida se debera a los AGL de las grasas y al catalizador.
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4.1.1. Influencia del catalizador y su concentracion

A la hora de decidir el catalizador a usar en una reaccion de esterificacion se puede pensar en
acidos minerales o acidos organicos. Dentro de los acidos minerales, los mas utilizados son el
acido sulfurico, el 4cido fosforico y el 4cido clorhidrico. El 4cido clorhidrico suele presentar una
pureza del 35 %, lo que provocaria la introduccién de gran cantidad de agua en el medio de
reaccion. El agua podria provocar reacciones de hidroélisis de los triglicéridos de la materia
prima, produciéndose acidos grasos libres y, por otro lado, el agua es producto de la reaccion de
esterificacién y al tratarse de un equilibrio, la presencia de productos dificulta el desplazamiento
del equilibrio hacia la esterificacién de los AGL [23]. El acido sulfarico y fosforico se suelen
encontrar en concentraciones mayores y, pot tanto, con menor cantidad de impurezas. Por otro
lado, un acido organico fuerte, como el acido p-toluensulfénico (p-TsOH), también deberia ser

un buen catalizador para la reaccion de esterificacion [13].

En las figuras 3.5a, 3.5b y 3.5¢, se representa el progreso del indice de acidez del medio de
reaccion en la esterificacion de las grasas con los catalizadores H,SO,, H;PO, y p-TsOH,
respectivamente. Este parametro se ve influenciado por la cantidad de acido afadida a la
reaccion, por esta razdn es necesario el andlisis simultaneo de dichas figuras y del indice de
acidez recogido en la tabla 3.4 para los experimentos 1-11, con el fin de determinar qué

catalizador y en qué concentracion favorece mds a la reaccion.

Para el caso del H,SO, (figura 3.5a), se observa que 0.1 % peso, respecto de las grasas
anadidas, no es suficiente para que se produzca la reaccion de esterificacion, el indice de acidez
se mantuvo constante durante todo el tiempo de reaccion; de hecho, las grasas después de la
reaccion de esterificacion mantuvieron un indice de acidez de 18.84 mggon-g'. Cuando se
afiadieron 0.5, 1.0 o 2.0 % de H,SO,, la reaccién progresd con gran velocidad, logrando una
disminucién de la acidez casi total durante los primeros minutos. Transcurrido este tiempo, los
puntos experimentales mostraron una tendencia asintotica, habiéndose alcanzado el valor
minimo de acidez en torno a las dos horas. Las grasas quedaban listas para someterse a la
reaccion de transesterificacion basica pues su indice de acidez era de 0.92, 2.03 y 1.93 mggon-g"
(tabla 3.4) para 0.5, 1.0 y 2.0 % de catalizador, respectivamente. De acuerdo con la informacion
bibliografica, estos valores son adecuados para llevar a cabo dicha transesterificacion, ya que se
establece como limite superior 2 mgxon-g’ para que la reacciéon transcurra adecuadamente [6,
24]. El valor del indice de acidez ligeramente superior para las concentraciones mayores de
catalizador puede deberse a una peor separacién de este al aumentar la concentracién del

mismo.
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Por otro lado, del andlisis de la figura 3.5b se deduce que el acido orto-fosférico no cataliza
la esterificacién de los AGL presentes en la materia prima. El indice de acidez vario en funcion
de la concentracién de dcido afnadido pero se mantuvo pricticamente constante en el tiempo, en
un valor que representa la mezcla grasas, metanol y acido. Al final de la reaccién una vez
separados el metanol y el catalizador, el indice de acidez de las grasas, pricticamente no sufrio

modificaciones respecto del indice de acidez inicial (exp. 4-6, tabla 3.4).

El 4cido p-toluensulfénico (figura 3.5c), como ocurria con el sulfurico, tuvo capacidad
catalitica en la esterificacion de las grasas, logrando la disminucién del indice de acidez con solo
un 0.5 % de catalizador. Sin embargo, con esta concentracion la velocidad de reacciéon fue baja.
Concentraciones superiores, 1.0 y 1.5 % de p-TsOH, mejoraron sustancialmente la velocidad.
En estas condiciones, el valor final del indice de acidez fue practicamente el mismo 2.04 y 1.91
mgxon-g' (tabla 3.4). Sin embargo, las grasas tratadas con 2.0 % de p-TsOH tuvieron un indice
de acidez ligeramente mayor que podria deberse a una peor separacion del catalizador como en
los casos anteriores. Una de las razones para que se necesitara mayor cantidad de p-TsOH para
alcanzar los mismos resultados es que su molécula es de mayores dimensiones y tiene mayor peso
molecular por lo que su concentracion molar es menor, afectando al nimero de moléculas

disponibles para actuar como catalizador.

Las curvas que describen el progreso de la reacciéon (figura 3.5a y 3.5¢) son similares a las
descritas por otros autores en trabajos previos [34-36]. Estas curvas muestran una disminucion
progresiva de la velocidad de reaccion debido a que se trata de una reacciéon de equilibrio y a que
la acumulacion de agua en el medio puede frenar la reaccion por presentar gran afinidad el

catalizador por esta. La mayor afinidad provocaria la migracion del acido, que dificultaria su

disponibilidad [37].

A la vista de las figuras 3.5a, b y ¢, las condiciones mas favorables para la esterificacion de las
grasas fueron aquellas en las que se utilizaron 0.5 % de H,SO, o 1.0 % de 4cido p-TsOH, ya que
fueron las cantidades minimas de catalizador con las que se alcanzé un indice de acidez
suficientemente bajo en las grasas para que la transesterificacién bdsica transcurriese
adecuadamente. Tanto H,SO, como p-TsOH son 4cidos fuertes, como se puede comprobar por
sus valores negativos del pKa de la primera constante de disociacion: pKaypsos = -3.00 [38], pKa,.
ton = 2.8 [39]. En cambio, la fuerza acida del H;PO, es menor (pKayspos = 2.16 [38]) y parecid
no ser suficiente para el desarrollo de la esterificacion bajo las condiciones utilizadas en este
trabajo. Debido a la mayor fortaleza del H,SO, asi como su menor precio, el resto de estudios se

llevaron a cabo con este catalizador.
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Figura 3.5. Evolucion del indice de acidez en funcién de la concentracion de catalizador (Condiciones de reaccion: catalizador,
H,SO, (A), H;PO, (B), p-TsOH (C); relacién molar MeOH:grasas, 6:1; temperatura, 65°C)

4.1.2. Influencia de la relaciéon molar metanol:grasas

Al igual que ocurre en la transesterificacién, la relacion molar MeOH:grasas es una de las
principales variables de la reaccion de esterificacion. Como se observa en la figura 3.2, los acidos

grasos reaccionan con el metanol con una estequiometria 1:1; sin embargo, en la mayoria de los
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trabajos llevados a cabo con anterioridad se utilizd una cantidad de alcohol mucho mayor a la
estequiométrica [8, 18, 20, 35]. Es habitual hablar de relacion molar alcohol:aceite o
alcohol:grasas, en lugar de relaciones alcohol:AGL; ademis, por similitud con la reaccion de
transesterificacion las relaciones molares alcohol:grasas mas estudiadas fueron 3:1, 6:1... Por ello

se decidi6 estudiar las relaciones molares MeOH:grasas 3:1, 6:1, 12:1 y 18:1 (figura 3.6).
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Figura 3.6. Evolucion del indice de acidez en funcién de la relacion molar MeOH:grasas (Condiciones de reaccién: catalizador,
H,SOy; concentracién de catalizador, 0.035 mol-L"; temperatura, 65 °C)

Como se observa en la figura 3.6, al aumentar la proporcion de metanol en el medio
aumento la velocidad de reacciéon y disminuyé el indice de acidez final. En esta disminucion
existe una componente de dilucion de las grasas, cuanto mayor sea la relacion MeOH:grasas,
mayor es la proporciéon de metanol en el medio, que diluye las grasas, con lo que el indice de
acidez del medio disminuye. Por esta razén conviene ver el indice de acidez de las grasas una vez
separado el 4cido y el alcohol, que se recoge en la tabla 3.4 y toma los valores de 5.01, 0.92, 0.69
y 0.48 mgyon-g' para las relaciones molares 3:1, 6:1, 12:1 y 18:1, respectivamente; lo que indica
que al aumentar la proporcién de alcohol, se desplaza en mayor medida el equilibrio hacia la
produccion de ésteres y agua. El desplazamiento del equilibrio se podria deber al aumento en la
concentraciéon de uno de los reactivos y que, a mayor cantidad de metanol, el agua formada se

diluiria en mayor medida y afectaria en menor grado al desarrollo de la reaccién [23, 40].

Teniendo en cuenta los resultados obtenidos, las relaciones molares MeOH:grasas que
llevaron a mejores resultados fueron 6:1, 12:1 o 18:1. Teniendo en cuenta que cuanto mayor
cantidad de metanol mas elevados seran los costes de recuperacién, asi como las dimensiones de
los elementos de una planta de produccién, se considera como mas adecuado la utilizacién de la

relacion molar MeOH:grasas de 6:1.
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4.1.3. Influencia de la temperatura de reaccion

Las principales variables que afectan a la reaccion de esterificaciéon son la cantidad de
catalizador, la relacion molar metanol:aceite, la temperatura de reaccion y el tiempo de reaccion
[18]. Las dos primeras variables ya han sido estudiadas, el tiempo de reaccién se estd analizando
constantemente, puesto que siempre se representa la evolucién del indice de acidez con el

tiempo. Falta pues la temperatura de reaccion, cuyo estudio se aborda en este apartado.

En la figura 3.7 se representa la evolucion del indice de acidez para reacciones a diferentes
temperaturas. La temperatura maxima probada fue la de ebullicion del metanol a presion
atmosférica, ~65°C. Se observa que la velocidad de reaccion aumentd con la temperatura y
transcurridas cuatro horas, el valor mas bajo de acidez se alcanzé con la temperatura méxima. El
comportamiento observado es tipico de una reacciéon endotérmica. Es decir, la temperatura, de
acuerdo con el principio de Le Chatelier, desplaza el equilibrio hacia los productos y, ademas,
por otra parte, aumenta la velocidad de reaccion (teoria de Arrhenius). A las temperaturas mas
bajas, como son 35 y 45 °C, la forma que describe la curva del indice de acidez lleva a pensar que
no se habia alcanzado el equilibrio, aunque se puede intuir que la conversion final seria menor
cuanto menor fuera la temperatura. Este comportamiento es similar al observado por otros
autores en la esterificacion de otras materias primas de alta acidez, llegando a que un aumento

de temperatura favorecia el desarrollo de la esterificacion [18, 41].
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Figura 3.7. Evolucion del indice de acidez en funcién de la cantidad de catalizador (Condiciones de reaccién: catalizador, H,SOy
concentracion de catalizador, 0.035 mol-L"; relacion molar MeOH:grasas, 6:1)

Justo antes del tratamiento con KOH, las grasas esterificadas mostraron un indice de acidez
de 5.86, 3.58, 1.61 y 0.92 mgyon-g" para las reacciones a 35, 45, 55 y 65 °C, respectivamente

(tabla 3.4). Tendencia que se corresponde con los datos reflejados en la figura 3.7.
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Una vez estudiadas las variables mas importantes de la reacciéon de esterificacion, conviene
fijarse en los valores obtenidos para el contenido en ésteres después de la transesterificacion con
1.5 % peso de KOH, respecto a la carga inicial de grasas, 6:1 de relacién molar MeOH:grasas, 65
°Cy 2 h de reaccion. Estos valores se recogen en la tabla 3.4, junto con el indice de acidez de la

grasa esterificada y su humedad.

De los datos mostrados se deduce que la esterificacion es un buen pretratamiento para
alimentos con alto contenido en AGL, puesto que se consiguen materias primas con baja acidez
y bajo contenido en agua. La humedad no alcanzé en ningtin momento el 1 % que toleran los
procesos de produccion de biodiésel [23], por lo que no afectaria al desarrollo de una reaccion
posterior. Y, por otro lado, se obtuvo biodiésel de alto contenido en ésteres metilicos hasta con
grasas de 5.86 mgxon-g' que corresponde a un contenido de 2.95 % de AGL. Esto se consiguio
por la elevada cantidad de catalizador (1.5 % KOH) utilizada en la transesterificacion, que
permitio que se desarrollase la reaccién, a pesar de un posible consumo de este por parte de los
AGL. Lo recomendable seria que el indice de acidez no superase el 1 % y asi poder disminuir la

cantidad de catalizador basico utilizada [17, 24].

4.2. Reaccion de transesterificacion basica

En el apartado anterior se analizaron las variables de la reaccion de esterificacion de las grasas
animales. Seguidamente se pretenden estudiar las condiciones mds adecuadas para la
transesterificacion basica. Para ello, se varié la concentracion de catalizador afladida y la relacion
molar MeOH:grasas esterificadas; puesto que en estudios previos quedd demostrado que la

temperatura favorece la transesterificacion, esta se mantuvo constante en la maxima posible para

el sistema, 65 °C [8, 24, 42].

Las grasas que se utilizaron en este estudio fueron grasas esterificadas con 0.5 % de H,SO,,
una relacion molar MeOH:grasas de 6:1, una temperatura de 65 °C y un tiempo de reaccién de

4 h. En general todas presentaron un indice de acidez igual o proximo a 0.92 mgxon-g” y una

humedad cercana al 0.26 %.

4.2.1. Influencia de la concentracién de catalizador

En la figura 3.8 se muestra el porcentaje de ésteres metilicos alcanzado después de someter las
grasas esterificadas a transesterificacion con KOH como catalizador, en diferentes

concentraciones. Una cantidad de catalizador de 0.1 % respecto de la carga inicial de grasas
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esterificadas no fue suficiente para que la transesterificacion se desarrollase; en cambio, con 0.5
%, correspondiente a 0.062 mol-L™, se alcanzé un elevado contenido en ésteres muy similar al

conseguido con 1.0y 1.5 %.
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Figura 3.8. Contenido de ésteres metilicos en funcién de la concentracion de catalizador (Condiciones de reaccion: catalizador,
KOH; relacién molar MeOH:grasas esterificadas, 6:1; temperatura, 65 °C; tiempo de reaccién, 2 h)

En un rango determinado de concentracién de catalizador, un aumento de este conduce a un
aumento en el grado de conversion final de los triglicéridos, aunque por lo observado en
trabajos previos [32], una conversion incompleta no significa que la reacciéon sea muy lenta y las
dos horas utilizadas en este trabajo sean insuficientes, sino que, pese a que se mantenga mas
tiempo, la reaccién no progresard hacia mayor contenido en ésteres. La reaccion de
transesterificacion con catalizador homogéneo bésico presenta desde el inicio velocidades de
reaccion muy elevadas que hacen que a los pocos minutos se haya alcanzado la conversion
maxima [32]. La conversion incompleta puede deberse al consumo del catalizador en otras
reacciones secundarias como la saponificacién de los AGL que queden en el alimento [43]. Si se
transesterifican grasas con un indice de acidez de 0.92 mggon-g’ con una concentracion de
catalizador de 0.1 % respecto de las grasas iniciales, se tendra por cada gramo de grasas, 1 mg de
KOH, del cual 0.92 mg se gastardn previsiblemente en la saponificacién de los AGL del

alimento.

4.2.2. Influencia de la relacion molar metanol:grasas esterificadas

Al igual que para las reacciones de transesterificacion 4cida; cuando se utiliza un catalizador
bésico se suelen emplear relaciones molares MeOH:triglicéridos mayores a la estequiométrica
para favorecer el desplazamiento del equilibrio quimico hacia la produccion de ésteres. Para cada

sistema es necesario llevar a cabo una optimizacién de la cantidad de metanol, porque es un
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parametro que afecta a los resultados y, ademas, afecta de diferente manera segun el sistema. Por
esta razon, se llevaron a cabo varias reacciones con diferentes relaciones molares MeOH:grasas

(3:1, 6:1, 9:1 y 12:1). Los resultados de estos experimentos se muestran en la figura 3.9.
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Figura 3.9. Contenido de ésteres metilicos en funcién de la relacion molar metanol:grasas esterificadas (Condiciones de reaccién:
catalizador, KOH; concentracion de catalizador, 0.062mol-L ™% temperatura, 65 °C; tiempo de reaccion, 2 h)

Como se observa en la figura 3.9, se alcanzaron elevadas conversiones con todos los
porcentajes de MeOH usados; aunque el contenido de ésteres para la relacion 3:1 fue alrededor
de un 7 % menor al del resto de relaciones. Teniendo en cuenta el gasto adicional que supone
utilizar elevadas cantidades de alcohol no seria necesario utilizar una relacion molar

MeOH:grasas esterificadas mayor de 6:1.

4.3. Estudio de los tiempos de reaccién para cada etapa

Hasta el momento se han utilizado siempre los mismos tiempos de reaccién, 4 h para las
esterificaciones y 2 h para las transesterificaciones basicas. Cuando se observa el indice de acidez
a lo largo del tiempo para la esterificacion con 0.5 % de H,SO,, 6:1 de relacion molar
MeOH:grasas y 65 °C (figura 3.5a, 3.6 y 3.7), se comprueba que a los 120 min el valor alcanzado
es practicamente igual al final. Por lo tanto, es probable que con 120 min de esterificacion sea

suficiente para las grasas con las que se est4 trabajando.

Por otro lado, no se estudio el progreso con el tiempo de la transesterificacién bésica. Sin
embargo, se tienen referencias de que esta reaccion es muy rapida [3, 32], y durante la
experimentacion se podia observar como la viscosidad de la mezcla iba disminuyendo, sefial de
que los triglicéridos, con viscosidades mucho mayores, se estaban convirtiendo en ésteres [44].

Por lo tanto, probablemente esta reaccion se complete antes de las dos horas. Por todo ello se
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llevaron a cabo cuatro experimentos disminuyendo el tiempo de esterificacién y
transesterificacion. Las condiciones de reaccion y sus correspondientes resultados se muestran en

la tabla 3.5.

Tabla 3.5. Condiciones experimentales y resultados del estudio del tiempo de esterificacion y transesterificacion

Reacciones Transesterificacion
Catalizador, 0.5 % KOH

Relacion molar MeOH:grasas esterificadas, 6:1

Reacciones Esterificacion
Catalizador, 0.5 % H,SO,

Relacion molar MeOH:grasas, 6:1
Temperatura, 65 °C
Temperatura, 65 °C . L .
Tiempo esterificacion, 120 min

Exp. Tiempo esterificacién, min Ind. Acidez, mgxon-g’
1 240 1.08
2 120 2.11
Exp. Tiempo transesterificacién, min Cont. ésteres, %
60 97.2
4 30 95.7

Como se observa en la tabla 3.5, la disminucién del tiempo de esterificacién de 240 a 120
min provocd una menor caida de la acidez de las grasas, pero esta se mantuvo en un valor
cercano a 1 % de AGL, valor suficientemente bajo para que la reaccion de transesterificacion
basica se produjera con normalidad. Por su lado, la utilizacion de 60 min para la
transesterificacion basica no repercutié en las propiedades del biodiésel obtenido, puesto que el
contenido en ésteres se siguid manteniendo en valores cercanos a 97 %. Sin embargo, con 30
min de transesterificacion el contenido en ésteres disminuyd alrededor de un 2 %, que

dependiendo de las necesidades de cada caso, podria bastar o no la conversién alcanzada.

5. ESTUDIO CINETICO DE LA REACCION DE ESTERIFICACION

El estudio cinético de una reacciéon quimica se basa en la determinacién de la ecuacion que
represente la velocidad del proceso en funcion de las concentraciones de las especies reactantes y
de la constante cinética. Para ello es muy importante disponer o proponer un modelo cinético o
mecanismo de reaccion. La comprobacion de la validez del modelo pasa por el ajuste de los
datos experimentales a las ecuaciones matematicas deducibles del mismo, lo cual puede hacerse
con o sin integracion de la ecuacion diferencial, es decir, mediante método integral o diferencial,
respectivamente. En todo caso hay que tener en cuenta que un mecanismo de reacciéon es una

hipétesis a nivel molecular de como transcurre la misma y, por tanto, no seria posible de
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ratificar. No obstante, cuando un mecanismo origina ecuaciones verificables experimentalmente,
se puede considerar como vilido. En este sentido, como es sabido, mecanismos diferentes
pueden conducir a las mismas ecuaciones y, en consecuencia, pueden establecerse varios

mecanismos validos.

La cinética de la esterificacion se ha estudiado previamente, pero, en la mayoria de los casos,
con AGL puros como el acido oleico [45], acido palmitico [46], el 4acido levulinico [47] o aceites
acidificados artificialmente. Sendzikiene y col. [48] estudiaron la reaccion de esterificacion
directa del 4cido oleico en presencia de triglicéridos con metanol y acido sulfurico como
catalizador, obtuvieron una cinética de orden uno respecto al acido. Berrios y col. [34]
estudiaron la esterificacion de una mezcla de 4cidos grasos (palmitico, estedrico, oleico y
linoleico, mayoritariamente) en presencia de triglicéridos, con metanol y 4cido sulfurico;
también propusieron una cinética de primer orden para la reacciéon directa; sin embargo,
tuvieron también en cuenta la reaccion inversa mediante una cinética de segundo orden.
Posteriormente, se probd este mismo modelo cinético para la esterificacion de aceites de fritura
[49] obteniéndose resultados satisfactorios. Aranda y col. [50] analizaron la esterificacion de un
residuo de la extraccién de aceite de palma, compuesto por acidos grasos libres, principalmente,
palmitico y oleico, obteniéndose buenos ajustes de los datos experimentales sin tener en cuenta
el sentido inverso de la reaccion de esterificacion, llegdindose a que la ecuacién cinética es de
orden ~1.2 para los 4cidos grasos y la concentracion de metanol no afecta a la velocidad, siendo

la relacion metanol:AGL de 3:1.

5.1. Reacciones secundarias

Pisarello y col. [51] realizaron un estudio cinético de la esterificacion de aceites acidificados
en el cual, ademas de la reaccién de esterificacion, tuvieron en cuenta otras reacciones
secundarias. Normalmente, las materias primas con alta acidez suelen ser mezclas complejas, las
cuales tipicamente contienen triglicéridos y AGL como principales componentes; ademds de
ellos, suelen presentar otros componentes como fosfolipidos, pigmentos y materia
insaponificable como impurezas. Estos autores evaluaron las posibles reacciones secundarias
como son la transesterificacion de tri-, di- y monoglicéridos, la hidrolisis de glicéridos y la
alquilacién del acido sulfurico con el alcohol. De todas ellas la ultima resulto ser la reaccion con

el mayor impacto en la cinética de este sistema.

En el presente trabajo de tesis se ha determinado la variacion del indice de acidez del medio

de reaccion debido a la alquilacion del acido sulfarico. Para ello se ha simulado una reaccion,
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utilizando las mismas condiciones que si de la reaccidn se tratase, pero empleando biodiésel en
lugar de grasas. De esta forma no se producird la esterificacion pero si la alquilacion del acido.
Los resultados obtenidos se muestran en la figura 3.10, siendo representados por tridngulos
rojos. El indice de acidez de la mezcla disminuye al producirse la alquilacion del acido, por lo
que la disminucién tan pronunciada de la acidez durante los primeros momentos de reaccién,
observada en muchas de las reacciones mostradas en las figuras 3.5-3.7, no solo era debida a la
velocidad de la reaccion de esterificacion, sino a la alquilacion del sulfurico que enmascaraba los

datos.

De cara al desarrollo de un modelo cinético, se ha calculado el valor real del indice de acidez
que corresponderia a las grasas, como la diferencia entre el indice de acidez medido durante la
reaccion y el de la reaccion de alquilacién. Estos valores corresponden a los datos representados
por circulos blancos y linea negra discontinua mostrados en la figura 3.10. Para comprobar que
no existen otras interacciones que afecten al indice de acidez, se llevé a cabo una esterificacion
durante la cual se tomaron muestras de mayor volumen (3.5 mL) que se lavaron con agua
destilada para eliminar completamente posibles restos de catalizador y alcohol y se midié su
acidez. Los valores del indice de acidez se representan en la figura 3.10 como cuadrados verdes y
coinciden adecuadamente con los calculados por el método anterior. Por lo tanto, seria posible
calcular la concentracién de AGL durante la reaccion utilizando el indice de acidez del medio de

reaccion y el correspondiente a la alquilacion del 4cido sulfurico.

30
- —e— l.Ac. AGL+H,SO,+MeOH
25 —A— l.Ac. H,SO,+MeOH
—=#— |.Ac. Grasas
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Figura 3.10. Variacién del indice de acidez para diferentes muestras (Condiciones de reaccién: concentracion de catalizador, 0.5
% H,SOy; relacion molar MeOH:grasas, 6:1; temperatura, 65 °C)
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5.2. Modelo cinético

Pese a la existencia de reacciones secundarias, varios autores han comprobado que la
concentracion de AGL a lo largo de la reaccidn se puede ajustar satisfactoriamente a un modelo
cinético simple en el que solamente se tiene en cuenta la reaccién de esterificacion [34, 50, 51].

La reaccion de esterificacion (figura 3.2) se puede representar por el siguiente esquema:

A+ B

C+D (3.1)

donde A representa los 4cidos grasos libres, B el metanol, C los esteres metilicos y D el agua
formada. En base a estudios anteriores [34, 49] y teniendo en cuenta las condiciones de trabajo
de este bloque experimental, se asume que la reaccién de esterificacion es un proceso
heterogéneo reversible durante el cual la velocidad del proceso estd controlada por la reacciéon
quimica. Ademis, la velocidad de la reaccion no catalizada es insignificante en comparacion con
la reaccién catalizada y la reaccién ocurrird en la fase del aceite, que en este caso es la fase de las
grasas. Las relaciones molares metanol:grasas estudiadas van de 3:1 a 18:1 que respecto a los
AGL, resultan ser de 10:1 a 65:1. Debido a la concentracion tan elevada de metanol, se puede
asumir que esta va a permanecer constante durante todo el proceso y se incluira en la constante

cinética de la reacciéon directa, como se ha hecho en estudios anteriores [34, 49, 52].

En general, los modelos que mejor representaban la reaccion de esterificacion fueron el
orden uno respecto a la concentraciéon de acidos grasos, ésteres y agua, para la reaccion directa y
la inversa [34, 49, 51], u orden mayor que uno respecto a los 4cidos grasos, considerando
solamente la reaccion directa [50]. Por lo tanto, en este trabajo se ha comenzado considerando la
ecuacion cinética como de pseudo-primer orden en la reaccion directa y primer orden respecto
a Cy D en la reaccion inversa, de acuerdo a la siguiente ley cinética:

__dial_

-1, =——— =k,[A] -k, [C][D] (3.2)
dt

donde -d[A]/dt representa el consumo del reactivo A, en mol-L'min" [A], [C] y [D]
corresponden a las concentraciones de AGL, ésteres metilicos y agua, en mol-L",
respectivamente, y las constantes pseudo-cinéticas vienen representadas por k; y k; para la
reaccion directa y la inversa, respectivamente, donde se ha englobado la concentraciéon de

metanol y la posible contribucion del 4cido sulfurico como catalizador.
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Considerando la relacién existente entre concentracion de reactante y su conversion, asi
como la estequiometria del proceso, puede definirse la ecuacion de velocidad en funcién de la

conversion del proceso, del siguiente modo:

[Al=[Al],(1-X) (3.3)

C::=1<1(1—><)—1<2[A]O X2 (3.4)

donde [A], representa la concentracion inicial de A y X es la conversién de los dcidos grasos

libres (A).

Se ha tomado como modelo el experimento 2 de la tabla 3.4, en la cual se utilizé 0.5 % peso
H,SO,, una relacion molar MeOH:grasas de 6:1 y 65 °C. El ajuste de los datos experimentales se
ha llevado a cabo mediante método diferencial con el programa MicroMath Scientist,

obteniéndose la curva representada en la figura 3.11.
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Figura 3.11. Ajuste de los datos experimentales al modelo cinético. Ecuacién 3.4 (Condiciones de reaccién: catalizador, 0.5 %

H,SOy; relacién molar MeOH:grasas, 6:1; temperatura, 65 °C)

Como se puede observar, la ecuacién cinética no representa con exactitud los datos
experimentales, ya que en la parte final de la reaccién la curva no corresponde exactamente con
los datos experimentales mostrando diferente valor para la conversion en el equilibrio. Por esta
razén se ha optado por comprobar el orden de reaccion para los 4cidos grasos libres que mejor se
ajuste a los datos experimentales, considerandose la siguiente expresion, donde M representa el

orden de reaccién respecto a los AGL.

dX

a=1<1(1—X)M[A]gH ~k,[A]l, X? (3.5)
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En la figura 3.12a se representa el ajuste de la ecuacion 3.5 a los datos experimentales, donde
se puede comprobar la exactitud con la que se ajustan todos los puntos de la curva. Bajo estas
condiciones los valores obtenidos de k;, k, y M son de 0.0770, 0.0002 y 1.50, respectivamente.
La consideracion de un orden de reaccion de 1.50 para los AGL mejora el ajuste
sustancialmente. Teniendo en cuenta que la constante cinética de la reaccién directa es
sustancialmente mayor a la de la reaccién inversa se puede considerar una ecuacion de velocidad
que solo dependa de la reaccion directa. Este es el caso de la ecuacion 3.6, cuyo ajuste se muestra
en la figura 3.12b con un coeficiente R* de 0.99995 y una constante cinética k; de 0.0770. Por lo
tanto, se obtienen los mismos valores con uno u otro ajuste, mientras que la consideracion de
solamente una reacciéon directa permite trabajar con el método integral utilizando expresiones
mas sencillas. Por lo que el resto de experimentos se han analizado segiin la ecuacién cinética

3.6, en su forma integral (ecuacion 3.7).

C:: =k, (1-X)"[A]® (3.6)
1-(1-X)*

(1(—)()0‘)5 =0.5-[A]3° -k, -t 3.7
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Figura 3.12. Ajuste de los datos experimentales al modelo cinético. A) Ecuacién 3.5. B) Ecuacién 3.6 (Condiciones de reaccién:
catalizador, 0.5 % H,SOy; relacion molar MeOH:grasas, 6:1; temperatura, 65 °C)

5.2.1. Influencia de la concentracion de catalizador

Mediante la realizacién de los experimentos 1-4 mostrados en la tabla 3.4 y la figura 3.5a, se
ha estudiado la influencia de la concentracién de acido sulfurico en la reaccion de esterificacion.

Una vez determinado el indice de acidez que corresponde realmente a los AGL de la mezcla de
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reaccion, eliminando la acidez correspondiente al catalizador, se han ajustado los resultados

obtenidos al modelo cinético propuesto y los resultados se muestran en la tabla 3.6.

Tabla 3.6. Constante cinética y coeficiente R? del ajuste de la ecuacion cinética 3.7. Influencia de la concentracion de catalizador

Condiciones de reaccion
Catalizador, H,SO,
Relaciéon molar MeOH:grasas, 6:1
Temperatura, 65 °C

Conc. Catalizador, mol-L! k;, L®**min!*mol®? R?
0.035 0.078 0.99
0.071 0.137 0.97
0.142 0.298 0.98

Los valores de la constante cinética muestran que un aumento en la concentracién de
catalizador, produce un aumento en la constante de la reaccién; lo que lleva a pensar en k; como
una constante cinética aparente que englobaria una contribucion catalitica y otra no catalitica de

acuerdo a la ecuacion 3.8:
k, =k'[H,SO,]+k" (3.8)

siendo [H,SO,] la concentraciéon de catalizador, expresada en mol-L?, k’ la constante cinética
correspondiente a la contribucion catalitica, en L'>:mol™* min, y k”’ la constante cinética de la

1°°-min™. En tal caso, la representacion de los valores de k;

contribucion no catalitica, en L*’-mo
(tabla 3.6) en funcion de la concentracion de catalizador deberia conducir a una linea recta de
ordenada en el origen k” y pendiente k’. Para verificar esta hipotesis se ha realizado dicha
representacion y los resultados se muestran en la figura 3.13 donde se comprueba que los valores
de la constante cinética se ajustan adecuadamente a una linea recta. Por otra parte, el valor de la

ordenada en el origen fue muy pequefo, pudiéndose afirmar que el proceso no catalitico

contribuye muy poco a la reaccion global de esterificacion.

0.35
030 t
c
£ 025 |
£
g 020 |
S
E 015 |
< 010
~ 005 L k, = 1.988.[H,SO,] + 0.004
R? =0.995
0.00 : : :
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Figura 3.13. Constante cinética en funcién de la concentracion de catalizador (Condiciones de reaccion: catalizador, H,SOy;
relacién molar MeOH:grasas, 6:1; temperatura, 65 °C)
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5.2.2. Influencia de la relacién molar metanol:grasas

Los experimentos 2, 12-14 de la tabla 3.4 y la figura 3.6 se han utilizado para estudiar el
efecto de la relacion molar MeOH:grasas, se ha procedido de igual manera que en el apartado
anterior. Se ha determinado el indice de acidez que corresponde a los AGL, eliminando la acidez
correspondiente al catalizador y se ha comprobado el ajuste del modelo cinético propuesto a los
datos. El valor de la constante cinética, asi como el coeficiente R? se recogen en la tabla 3.7 para

cada uno de los experimentos.

Tabla 3.7. Constante cinética y coeficiente R? del ajuste de la ecuacion cinética 3.7. Influencia de la relacion molar
metanol:grasas

Condiciones de reaccion
Catalizador, H,SO,
Concentracion Catalizador, 0.035 mol-L*

Temperatura, 65 °C

Relaciéon molar MeOH:grasas L"'S-mol;g‘s-min'l R’ L}(;/IE\;IF 105 I:}fr’xl
3:1 0.021 0.97 0.008
6:1 0.078 0.99 0.016
12:1 0.120 0.99 0.015
18:1 0.165 0.99 0.016

Debido a la elevada concentracién de metanol utilizada para cada una de las reacciones, se ha
considerado constante a lo largo del tiempo, quedando englobada dentro de la constante k; en
la ecuacion cinética 3.6. Como se observa en la tabla 3.7, la constante k; aumenta a medida que
lo hace la concentracion de metanol; sin embargo, si se extrajera la concentracién de alcohol, se
obtendria una constante cinética con valor de 0.015-0.016 L'*-mol™* min" para relaciones
molares MeOH:grasas de 6 a 18:1. De estos resultados se deduce que el modelo simplificado
adoptado para el analisis de la reaccién no representa satisfactoriamente las condiciones de
reaccion correspondientes a una relacion molar MeOH:grasas de 3:1, bien por el efecto que
pueda presentar la variacion de la concentracion de alcohol a lo largo de la reaccion, o bien

porque en las citadas condiciones la reaccién inversa pueda tener mayor importancia.

Teniendo en cuenta los resultados del estudio de influencia de la concentracién de
catalizador y la relacion molar metanol:grasas, en las condiciones estudiadas se podria asumir la
siguiente expresion cinética:

d[A]

“ra= k,[A]" = (k [H,SO,])[B]IA]*? (3.9)
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5.2.3. Influencia de la temperatura de reaccién

Una vez determinada la expresion cinética se ha analizado la influencia de la temperatura en
la reaccion de esterificacion. Llevando a cabo los mismos pasos que se han desarrollado con
anterioridad, esta vez para las reacciones 2, 15-17 de la tabla 3.4 y figura 3.7. Mediante la
aplicacion de la ecuacion 3.9 se ha obtenido la constante k que corresponderia con la constante

cinética real del proceso y se han recogido los datos en la tabla 3.8.

Tabla 3.8. Constantes cinéticas y coeficiente R? del ajuste de la ecuacion cinética 3.7 y 3.9. Influencia de la temperatura de
reaccion

Condiciones de reaccién
Catalizador, H,SO,
Concentracion Catalizador, 0.035 mol-L!

Relacion molar MeOH:grasas, 6:1

Temperatura, °C k;, L mol®*-min’ k, L**-mol**-min’ R?
35 0.016 0.093 0.98
45 0.028 0.160 0.98
55 0.052 0.296 0.99
65 0.078 0.447 0.99

En la tabla 3.8 se observa la variacion de la constante cinética con la temperatura, esta
variacién suele estar regida por la ecuacién de Arrhenius que en forma logaritmica presenta la

siguiente expresion:

nk=—"r . L iinA, (3.10)
R T

donde E, es la energia de activacion, en kJ-mol”, R es la constante universal de los gases, en
kJ-mol™K', T es la temperatura de reacciéon, en K, y Ay es una constante denominada factor
pre-exponencial o factor de frecuencia. De la representacién del logaritmo neperiano de la
constante cinética frente a la inversa de la temperatura se obtiene una linea recta de cuya
pendiente y ordenada en el origen se determinan la energia de activacion y el factor pre-
exponencial, respectivamente. En la figura 3.14 se ha llevado a cabo dicha representacién para
los datos experimentales, obteniéndose una linea recta de cuyo ajuste se desprenden los datos

recogidos en la tabla 3.9.
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Figura 3.14. Representacion de la ecuacion de Arrhenius en su forma normalizada (Condiciones de reaccion: catalizador, 0.5 %

H,SOy; relacién molar MeOH:grasas, 6:1)

Tabla 3.9. Determinacion de la energia de activacion y el factor pre—exponencial mediante el ajuste de la ecuacion de Arrhenius

Ay, L mol** -min™

E,, kJ*mol”

RZ

6-10°

46.04

0.996

El valor obtenido de la energia de activaciéon se encuentra dentro del rango de los

determinados por otros autores, para la reaccién directa. Como se puede observar en la tabla

3.10, solo en el primero de los casos el rango de temperaturas de reaccion es similar al utilizado

en el presente trabajo, mostrando valores de energia de activacién muy similares al valor

obtenido. La diferencia entre las energias de activacién para los dos tltimos casos tampoco es

excesivamente significativa, se estd dentro del mismo orden de magnitud. En estos casos se

utilizaron 130-160 °C y 60-100 °C, respectivamente; ademas, para el residuo de aceite de

palma, las concentraciones de catalizador fueron de 0.01 a 0.05 % mientras que para el aceite de

fritura fue el doble (0.10 % H,SO,). Estos cambios en las determinaciones experimentales

pueden explicar las diferencias en las energias de activacién, si bien, como se ha indicado, el

orden de magnitud de unas y otras es el mismo.

Tabla 3.10. Valores bibliogrdficos de energia de activacion para la reaccion de esterificacion

Alimento

Referencias

Mézcla acidos grasos libres en aceite de girasol (2.5-3.5 % AGL),

30-60 °C

Residuo de aceite de palma (100 9% AGL), 130-160 °C

Aceite de fritura usado (2.14 % AGL), 60-100 C

63.00, 42.10, 27.33
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6. TRANSESTERIFICACION ACIDA EN CONDICIONES SUBCRITICAS
DE METANOL

Como se ha podido observar en el apartado 3 del presente capitulo, la transesterificaciéon con
catalizador 4cido es una reaccion que transcurre de forma lenta, llegdindose a un contenido en
ésteres de 90.9 % en 48 h. En bibliografia se ha constatado que esta reacciéon mejora con el
aumento de la temperatura de reaccién [15]. A presién atmosférica la maxima temperatura que
se puede alcanzar es la de ebullicion del metanol, ~65 °C. Por este motivo se decidi6 trabajar a
presiones superiores a la atmosférica, que permitia elevar la temperatura de reaccién, originando

una mayor velocidad de reaccién.

Es frecuente encontrar en bibliografia trabajos en los que se ha llevado a cabo la produccién
de biodiésel en condiciones supercriticas. Se trata de procesos en los que se logran altas
conversiones en cortos tiempos de reaccion, incluso no siendo necesaria la presencia de
catalizador [53-58]. Las temperaturas habitualmente empleadas se encuentran entre 280 y 400
°C, bajo presiones de 20 a 45 MPa. Estas condiciones sobrepasan la temperatura y presion
criticas del metanol, 240 °C y 8.09 MPa [59]. Bajo estas condiciones las relaciones molares
MeOH:aceite mas usadas fueron cercanas a 42:1 con tiempos de reaccion de alrededor de 30

min.

La principal ventaja de este tipo de procesos es que no necesitan la presencia de un
catalizador, siendo, ademas, menos susceptibles al tipo de aceite usado. Sin embargo, presentan
importantes inconvenientes como es el trabajar a altas temperaturas y presiones, que conlleva

elevados costes de los materiales, alto gasto energético y gran peligrosidad [60].

Para evitar la utilizacion de condiciones tan severas, es posible trabajar bajo condiciones
subcriticas del metanol, es decir por debajo de su punto critico. En el proceso en condiciones
subcriticas se acoplan entre si el efecto del aumento de temperatura y presiéon con la catilisis,
pues en este caso es necesario utilizar catalizador. La cantidad de catalizador se suele ver muy
reducida respecto al proceso a presion atmosférica y el coste al trabajar en condiciones mas
suaves que las condiciones supercriticas, también es bastante menor. Se reducen riesgos al no

trabajar a presion tan elevada y se reduce coste energético debido a la menor temperatura [61-

64].

En este bloque de experimentos se llevd a cabo la produccion de biodiésel a partir de grasas

animales mediante transesterificacién con H,SO,, utilizando presiones mayores a la atmosférica
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pero menores a la critica del metanol. La mezcla de reactivos se coloca en un reactor cerrado
herméticamente y disefiado para soportar altas presiones y con una camisa calefactora se
aumenta la temperatura del medio por encima del punto de ebullicion de metanol a presién
atmosférica, 64.7 °C. De este modo se trabaja a presiones cercanas a la presion de vapor del
metanol para cada temperatura establecida y, en algunos casos, mediante la adicién de
nitrogeno, se consiguen presiones algo mayores para evitar que parte del metanol anadido pase a

fase vapor.

Por motivos de disponibilidad, las grasas que se usaron son las grasas denominadas con la
letra B y cuyas propiedades se muestran en la tabla 3.2. Su contenido en AGL ascendia a 4.94 %
y su humedad a 0.16 %, por lo que el método de transesterificacién con catalizador acido puede

ser adecuado para su conversion a biodiésel.

Las principales variables del proceso son la temperatura de reaccién, la relaciéon molar
metanol:grasas, la concentracién de catalizador, el tiempo de reaccién y la presién. Para su
estudio se llevaron a cabo las reacciones cuyas condiciones experimentales se muestran en la

tabla 3.11.

Tabla 3.11. Condiciones experimentales y resultados de las reacciones de transesterificacion dcida con dcido sulfiirico, en
condiciones subcriticas

b e O, T r T P (00

1 1.9 (0.10) 18:1 75 2 S/F 53.7

2 1.9 (0.10) 18:1 90 2 S/F 66.4

3 1.9 (0.10) 18:1 105 2 S/F 91.0

4 1.9 (0.10) 18:1 130 2 S/F 89.8

5 1.9 (0.10) 18:1 145 2 S/F 85.5

6 1.9 (0.10) 18:1 180 2 S/F 73.5

7 1.9 (0.10) 18:1 205 2 S/F 64.3
s 18010 151 05 2 SF 8§32

9 2.1(0.10) 21:1 105 2 S/F 90.3

10 2.2 (0.10) 24:1 105 2 S/F 90.8
T 10005 81 05 2 SE 863

12 2.9(0.15) 18:1 105 2 S/F 91.8

13 3.9(0.20) 18:1 105 2 S/F 92.0

14 4.9(0.25) 18:1 105 2 S/F 91.0
15 190.100 ] 181 05 s SF 56

16 1.9 (0. 10) 18:1 105 3 S/F 91.9

17 1.9 (0. 10) 18:1 105 6 S/F 93.2

* S/F: Presién no fijada, varia segiin la temperatura del medio
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6.1. Influencia de la temperatura de reaccion

Las reacciones especificadas en la tabla 3.11, se llevaron a cabo en un autoclave cerrado
herméticamente que fue calentado progresivamente hasta alcanzar la temperatura de reaccion.
Dadas las caracteristicas del reactor, la temperatura de reaccién no se mantuvo durante las dos
horas de reaccién, sino que los reactivos se introducian a temperatura ambiente en el reactor vy,
una vez cerrado herméticamente, se procedia a su calentamiento. Por este motivo, durante los
primeros minutos, se producia un gradiente térmico que duraba mds o menos tiempo en
funciéon de la temperatura final a alcanzar. Por otro lado, la temperatura programada disté en
cierta medida de la temperatura real alcanzada en cada experimento. Los perfiles térmicos en

funcion del tiempo se muestran en la figura 3.19.

En la figura 3.15 se representa el contenido en ésteres metilicos del biodiésel obtenido a

diferentes temperaturas de reaccién.
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Figura 3.15. Contenido de ésteres metilicos en funcién de la temperatura de reaccién (Condiciones de reaccion: concentracion de
catalizador, 0.10 mol-L" H,SO; relacion molar MeOH:grasas, 18:1; tiempo de reaccién, 2 h)

Como se observa en la figura anterior, la temperatura ejercié un efecto positivo sobre la
conversion hasta alcanzarse 105 °C. A dicha temperatura se produjo el maximo contenido de
ésteres metilicos (92 %). Cabria pensar que el porcentaje de ésteres debia seguir aumentado con
la temperatura, ya que esta favorece la esterificacion de los AGL vy la transesterificacion de los
triglicéridos [15, 49]. Sin embargo, cuando se superaron 105 °C, el contenido de ésteres
disminuy6 hasta alcanzarse 64.3 % a 205 °C. Este comportamiento podria deberse al aumento
de la velocidad de alguna reaccion secundaria. En las reacciones llevadas a cabo a 180 y 205 °C
se encontré junto al producto de reaccion un solido negro de aspecto gelatinoso, por lo que se
pensé que el aumento de temperatura en un medio tan altamente 4cido podria promover la

deshidratacién de la glicerina, dando lugar al sélido encontrado en las citadas reacciones [65,
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66]. Dicha deshidratacién conllevaria el consumo de catalizador, imposibilitando la

transesterificacion completa.

6.2. Influencia de la relaciéon molar metanol:grasas

Al igual que para los estudios a presiéon atmosférica, cuando se trabaja a mayor presion, en
condiciones subcriticas o supercriticas, el aumento de la relaciéon molar metanol:aceite mejora el
proceso [61-64, 67]. Asi, en trabajos previos, se obtuvieron buenos resultados con grasas de hasta
1.62 % de AGL, utilizandose 335 °C, 20 MPa, una relacion molar MeOH:grasas de 45:1 y
15 min de tiempo de reaccién [68]. Ademsds de existir numerosos trabajos con aceites vegetales
convencionales y alternativos [69], también se ha trabajado con aceites usados obteniéndose altos
contenidos de ésteres a temperaturas cercanas a los 250 °C y relacién molar MeOH:aceite de
41:1 [70], o a temperaturas algo mayores, 271 °C, 23 MPa, 20 min de reaccién y 34:1 de relacién
molar MeOH:aceite [58]. En un proceso continuo con grasa de pollo, de 12 % de AGL, se
redujo en gran medida la cantidad de metanol necesaria para la transesterificacion,
necesitindose una relacion de 9:1. La presion de trabajo estuvo entre 10 y 30 MPa y los tiempos
de residencia de 6 a 10 min, sin embargo, se necesitaron temperaturas de 400 °C, produciéndose

la descomposicion térmica de algunos de los principales ésteres [71].

En general, en la transesterificacion bajo condiciones de metanol supercritico, las relaciones
molares MeOH:aceite que se suelen emplear rondan la relacién 40:1 [58, 68-70]. En cambio, en
los procesos en condiciones subcriticas en los que se cuenta con una pequefia concentraciéon de
catalizador, la proporcién éptima de metanol se suele ver significativamente reducida [62-64, 72].
Por esta razon, en la presente serie experimental, se estudiaron las relaciones 15:1, 18:1, 21:1y

24:1, mostrandose el contenido de ésteres alcanzado en la figura 3.16.

El aumento de la proporcion de metanol produjo un aumento del contenido de ésteres
cuando se pasaba de 15:1 a 18:1. A partir de esta proporcion, la concentracion de ésteres se
mantuvo practicamente constante, no reportando beneficios el aumento de dicho reactivo. Por

lo tanto, en el caso estudiado, no conviene utilizar una relacién molar MeOH:grasas mayor de

18:1.

151



Capitulo 3

92

90 r
89 r
88 r
87 r
86 r
85 r

Contenido ésteres metilicos (% m/m)

82 Il 1 1 1 1
14 16 18 20 22 24 26

Relacién molar MeOH:grasas

Figura 3.16. Contenido de ésteres metilicos en funcion de la relacién molar MeOH:grasas (Condiciones de reaccién: concentracién
de catalizador, 0.10 mol-L* H,SOy; temperatura, 105 °C; tiempo de reaccion, 2 h)

6.3. Influencia de la concentraciéon de catalizador

Como ha quedado reflejado en el apartado 3.1 del presente capitulo, la concentracion de
catalizador influye fuertemente en la transesterificacion con catalizador 4cido. Las grasas
utilizadas en dicho apartado son grasas con practicamente el doble de AGL (10.7 % de las grasas
A, frente a 4.94 % de las grasas B) y la concentracion de catalizador necesaria para alcanzar altos
contenidos de ésteres metilicos fue de 1.12 mol-L'. Al aumentarse la temperatura, la reaccion
progresard mis rdpidamente, por lo que se puede pensar en una disminuciéon de la
concentracion de catalizador, estudiandose en este caso concentraciones de H,SO, de 0.05, 0.10,

0.20y 0.25 mol-L" (figura 3.17).
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Figura 3.17. Contenido de ésteres metilicos en funcion de la concentracion de catalizador (Condiciones de reaccion: catalizador,
H,SOy; relacién molar MeOH:grasas, 18:1; temperatura, 105 °C; tiempo de reaccién, 2 h)
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En la figura 3.17 se muestra el contenido de ésteres metilicos en funcién de la concentracion
de catalizador. Un aumento de 0.05 a 0.10 mol-L" dio lugar a un aumento de practicamente un
5 % de ésteres metilicos alcanzandose un 91.0 %; en cambio, el aumento de concentracion de
catalizador hasta 0.25 mol-L" no reporté mejoras significativas, por lo que lo mas adecuado seria

trabajar con concentraciones de 0.10 a 0.20 mol-L'de H,SO,.

6.4. Influencia del tiempo de reaccion

En general, como se puede observar en la tabla 3.11, el resto de experimentos tuvieron un
tiempo de reacciéon de 2 h. En esta serie experimental (exp. 3, 15-17, tabla 3.11), se vari6 el
tiempo de reaccion utilizindose 1, 2, 3 y 6 horas, mientras que el resto de variables se
mantuvieron constantes. Como se observa en la figura 3.18, con dos horas de reaccion ya se
habia alcanzado una conversion elevada, aumentando solo un 2 % al cabo de cuatro horas mas.
No se alcanzo un contenido en ésteres mayor de 93.2 %, a pesar de las 6 h de reaccién; este
hecho podria explicarse porque se estan desarrollando simultineamente reacciones de
esterificacion de AGL vy transesterificacion de triglicéridos. En la primera de ellas, ademas de los
ésteres se produce agua que afecta a ambas reacciones por la afinidad del catalizador (H,SO,)
hacia el agua. El 4cido tenderd a migrar desde el medio organico al agua formada quedando

inservible para su actuaciéon como catalizador [17, 23].
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Figura 3.18. Contenido de ésteres metilicos en funcion del tiempo de reaccién (Condiciones de reaccion: concentracion de
catalizador, 0.1 mol-L'" H,SOy; relacion molar MeOH:grasas, 18:1; temperatura, 105 °C)

6.5. Perfiles de temperatura y presion

Como se ha indicado, los reactivos se introducian en el reactor a temperatura ambiente y

durante el considerado como tiempo de reacciéon se producia su calentamiento hasta la
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temperatura deseada. La presion del medio venia dada por la presion de vapor de la mezcla
reaccionante en los experimentos de la tabla 3.11; puesto que el reactor se cerraba

herméticamente sin introducir ningiin gas auxiliar que aumentara la presion del medio.

En la figura 3.19 se muestran los perfiles de temperatura a lo largo del tiempo de las
reacciones con las que se estudié la influencia de la temperatura. Como se puede observar, la
temperatura inicial para todos los experimentos fue cercana a 20 °C vy el perfil de calentamiento
mostré la misma tendencia para todos los casos, indistintamente de la temperatura a alcanzar.
Este fue un pardmetro establecido por el equipo, que no pudo controlarse. Llegando a que a
mayor temperatura se requirié mas tiempo hasta alcanzar la temperatura programada, de forma
que el experimento llevado a cabo a 205 °C se mantuvo 2 h en el interior del reactor pero solo

durante 40 min estuvo a 205 °C.

Cabe pensar que en un proceso a mayor escala este fendmeno seria controlable y el tiempo

de reaccion, podria, posiblemente, reducirse gracias a un calentamiento mas rdpido.
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Figura 3.19. Perfil de temperatura en funcion de la temperatura de reaccion (Condiciones de reaccion: concentracion de
catalizador, 0.1 mol-L" H,SOy; relacion molar MeOH:grasas, 18:1, tiempo de reaccién, 2 h)

Al igual que la temperatura fue variando a lo largo del tiempo, la presién del medio también
lo hizo, aumentando conforme lo hacia la primera variable. En la figura 3.20 se representa la
presion del medio frente a la temperatura de reaccién en cada caso. Se ha creido oportuno
representar, ademds, la presion de vapor del metanol puro en funcién de la temperatura para
compararlos con los resultados experimentales [73]. La relacion presion-temperatura de la
mezcla, practicamente, se corresponde con la presion de vapor del metanol, por lo tanto es este

el principal responsable del aumento de presion en el interior del reactor.
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Figura 3.20. Presion frente a temperatura del medio y presion de vapor del metanol puro en funcién de la temperatura
(Condiciones de reaccién: concentracion de catalizador, 0.1 mol-L' H,SOy; relacion molar MeOH:grasas, 18:1, tiempo de
reaccién, 2 h)

6.6. Efecto del aumento de presion

Como se puede observar en la figura 3.20, a 105 °C la presion de vapor del metanol es
proxima a 4 bar. En los experimentos 18, 19, 20 y 21 (tabla 3.12) se aumento la presion del
sistema mediante la introduccién de un gas inerte (N;) con el objetivo de rebasar la presion de
vapor del metanol y asi lograr que este se mantuviera en estado liquido en lugar de pasar a

estado gaseoso.

Tabla 3.12. Condiciones experimentales y resultados de las reacciones de transesterificacion dcida, con dcido sulfiirico, en
condiciones subcriticas, aplicando presion

E Conc. Catalizador, Relacion molar T. oC Tiempo, Presion, Cont.
P %M gy Mgy, (mol-L") MeOH:grasas ’ h bar * ésteres, %
3 S/F 91.0
1.9 (0.10) 18:1 105 2

18 7 93.4

8 S/F 83.2
1.8 (0.10) 15:1 105 2

19 7 92.1

11 S/F 86.3
1.0 (0.05) 18:1 105 2

20 7 88.6

16 S/F 91.9
1.9 (0.10) 18:1 105 3

21 7 95.7

17 S/F 93.2
1.9 (0.10) 18:1 105 6

22 7 95.1

* S/F: Presién no fijada, varia segiin la temperatura del medio

Como se comprueba en la tabla 3.12, con el aumento de presion en el sistema se obtiene una
ligera mejora respecto a los resultados anteriores; que es especialmente significativa para el

experimento 19, que es el experimento en el que se empled una menor concentracién de
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metanol. Esto podria deberse al aumento de la disponibilidad de dicho reactivo, que en el caso
de encontrarse en fase gaseosa (en ausencia de nitrégeno) presenta mas dificultades para su
reaccion. También es importante el incremento de concentracion observado en los experimentos
21y 22 que ratifican la mejora de la conversion utilizando el gas inerte. Sin embargo, pese a la

mejora de la conversion, se sigue sin alcanzar un contenido en ésteres mayor al de la norma

UNE especifica para biodiésel, 96.5 %.

6.7. Comparacién con presion atmosférica

Este trabajo se podria comparar con los resultados obtenidos en el apartado 3 del presente
capitulo; sin embargo, por razones de disponibilidad, este bloque experimental no se pudo llevar
a cabo con las grasas denominadas con la letra A (tabla 3.2). Por ello, se llevd a cabo una
reaccion a presion atmosférica utilizando grasas de tipo B (tabla 3.2), con el fin de comparar los
resultados con los obtenidos bajo condiciones subcriticas. En la tabla 3.13 se muestran las

condiciones de la reaccion a comparar.

Tabla 3.13. Condiciones experimentales y resultados de la reaccion de transesterificacion dcida, comparacion con presion

atmosférica

Condiciones Experimentales

Catalizador, H,SO,

Conc. Catalizador, 0.64 mol-L! Temperatura, 60 °C

Relacion molar MeOH:grasas, 18:1 Presion, atmosférica
Tiempo, h 10 20 30 40 48
Cont. ésteres, % 30.0 63.8 79.3 86.1 89.9

Cuando se trabaja con 18:1 en condiciones subcriticas, a 105 °C, solamente con 0.10 mol-L"
de H,SO,, es decir, una concentracion 6.4 veces menor a la utilizada a presién atmosférica, se
obtiene un contenido de ésteres metilicos de 75.6 y 91.0 % en 1y 2 h (exp. 15y 3, tabla 3.11),
respectivamente. Estos resultados se pueden comparar con los mostrados en la tabla 3.13, donde
son necesarias 30 h para alcanzar un 79 % de ésteres y 48 h para alcanzar el 89.9 %. Ademas,

con un gas inerte que aumente la presion del sistema, se puede lograr un contenido de ésteres de

95.7 % en 3 h de reaccion (exp. 21, tabla 3.12).

De los resultados anteriores queda reflejada la sustancial mejora que sufre el contenido en
ésteres al aumenta la temperatura del medio de reaccion en el caso de la reaccion simultinea de

esterificacion y transesterificacion con catalizador 4cido.
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Obtencion de biodiésel a partir de aceite de ricino

1. INTRODUCCION

El aceite de ricino, también llamado aceite de higuerilla, se extrae de las semillas de la planta
Ricinus communis, también conocida como ricino o higuerilla, que es una planta arbustiva de la
familia Euphorbiaceae. Esta planta crece principalmente en zonas tropicales y subtropicales, pero
debido a su buena adaptacion se podria encontrar de forma silvestre o cultivada en paises de
clima templado, no requiriendo de condiciones especiales para su cultivo. El ricino es un
arbusto de tallo lefioso que puede llegar a crecer por encima de 10 m de altura al llegar a una
edad de 4 anos. Las variedades cultivadas suelen crecer de 60 a 120 cm por afo. Los frutos se
encuentran cubiertos de abundantes ptias, en cuyo interior se encuentran las semillas (figura
4.1). Son muy resistentes a la sequia, aunque la produccién de aceite se ve afectada si
transcurren largos periodos sin precipitaciones. El régimen pluviométrico y temperaturas
optimas a las que se desarrolla la planta son de 750 a 1000 mm y de 15 a 38 °C,
respectivamente, presentando baja resistencia a las heladas [1]. Las condiciones semiaridas de
determinadas zonas de la cuenca del Mediterraneo permiten el cultivo del ricino [2], habiéndose
obtenido elevados rendimientos en plantaciones llevadas a cabo en Grecia, Portugal y el sur de
Espana [3-5]. En Extremadura se han hecho estudios del cultivo de ricino en el Instituto de
Investigaciones Agrarias Finca La Orden-Valdesequera. Se ha comprobado que la planta
presenta buena adaptabilidad al terreno y la climatologia. En los dos primeros afios de estudio se
consiguieron producciones en torno a 1000-1200 kgha' con rendimientos de extraccion

préximos al 50 %.

Figura 4. 1. Planta de ricino con frutos

Las semillas de ricino tienen una forma ovalada y un tamafo de aproximadamente 1 cm
(figura 4.2). Estas semillas son toxicas para los seres humanos y animales, ya que contienen
ricina, ricinina y algunos alérgenos también toxicos. Este aspecto favorece su uso como materia

prima para biocombustibles ya que no competird con el mercado alimentario, aspecto negativo
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que presentan los aceites convencionales habitualmente usados en la produccion de biodiésel
[6]. El principal producto de la semilla de ricino es el aceite, pero como subproducto se obtiene
una torta rica en proteinas, que puede utilizarse para restaurar suelos degradados y para el

control de nematodos del suelo, gracias a su caracter téxico [4].

Figura 4.2. Semillas de ricino

La producciéon de semillas de ricino, asi como su porcentaje en aceite depende de las
condiciones edafoclimaticas bajo las que se haya cultivado la planta [2]. Actualmente, el
rendimiento medio de semillas ronda los 1100 kg-ha', siendo India el principal productor de
semillas de ricino con casi un 65 % de la produccién mundial [7]. Este rendimiento podria
mejorarse en gran medida, hasta alcanzar los 4000-5000 kg-ha', si el cultivo se desarrolla bajo
condiciones favorables [1]. En la tabla 4.1 se recogen rendimientos medios de aceite por hectarea
y contenidos de este en las semillas de las principales plantas oleaginosas que se han utilizado
para producir biodiésel. El ricino presenta un alto contenido de aceite en las semillas,
comparado con aceites convencionales como los aceites de soja, girasol o colza. También los

rendimientos son mayores a los obtenidos con plantas como palma, karanja o jatropha.

Tabla 4. 1. Rendimiento y contenido en aceite de las principales plantas oleaginosas usadas para producir biodiésel [8-10]

Rendimiento medio de Contenido en aceite de la
Planta

aceite, kg-ha semilla, %peso
Soja 400 15-20
Girasol 880 25-35
Colza 1100 38-46
Palma 5500 30-60
Jatropha 1900-2500 20-60
Karanja 225-2250 27-39
Jojoba 1800 45-55
Mahua indica - 34-50
Camelina 800-1200 -
Ricino 450-2300 45-50
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La singularidad del aceite de ricino es su composiciéon quimica; puesto que de los acidos
grasos que conforman dicho aceite, el 80-90 % es acido ricinoleico (4cido 12-hidroxi-9-cis-
octadecenoico). Suele presentar de un 3 a un 6 % de 4acido linoleico, un 2-4% de 4cido oleico y
un 1-5 % de 4cidos grasos saturados [1]. El 4cido ricinoleico se caracteriza por poseer 18 atomos
de carbono y ser uno de los pocos iacidos grasos naturales en cuya estructura quimica se
encuentran tres grupos funcionales altamente reactivos: el grupo carboxilo en el carbono 1, el
doble enlace o insaturacion en el carbono 9 y el grupo hidroxilo en el carbono 12 (figura 4.3).
Gracias a lo cual es ampliamente usado en la industria quimica como materia prima para

multiples productos, como pinturas, recubrimientos, tintes o lubricantes [6, 11].

Figura 4.3. Molécula del triglicérido del dcido ricinoleico

El aceite de ricino se considera un aceite con alto grado de insaturacion, por tener una
elevada proporcion de 4cido ricinoleico, con un doble enlace en su estructura. Ademis, este
aceite presenta caracteristicas peculiares como son su elevada viscosidad y densidad, por la
presencia del grupo hidroxilo que permite la formacion de puentes de hidrogeno entre sus
moléculas [12]. Otras caracteristicas conferidas, principalmente por la presencia del grupo
hidroxilo, es una alta polaridad, alta higroscopicidad y elevada solubilidad en alcoholes [1]. Esta
ultima sera la propiedad mas destacable en el proceso de obtencion de biodiésel; ya que
contribuye a la formacién de un medio de reaccion mas homogéneo y soslaya los problemas de
transferencia de materia inherentes al periodo inicial de la reaccion de transesterificacion,

permitiendo suavizar las condiciones de reaccion [11].

En conclusion, el aceite de ricino presenta importantes caracteristicas para ser considerado
una significativa materia prima para la produccion de biodiésel. En este sentido, su caracter no
comestible y la adaptabilidad de la planta, que permite su cultivo en tierras marginales, han
acarreado un aumento de la produccion y el desarrollo de zonas rurales. Desde el afio 2001 y
hasta el 2013 se ha aumentado la produccién de semillas de ricino en un 55 % [7]. Por ultimo,
sus propiedades quimicas, como es su elevada solubilidad en alcoholes, favorecen la reaccién de

transesterificacion para la obtencién de biodiésel.

167



Capitulo 4

2. CARACTERIZACION DEL ACEITE DE RICINO

El aceite de ricino utilizado como materia prima para el desarrollo del presente trabajo fue
suministrado por la empresa Interfat S.A. (Barcelona), empresa especializada en aceites vegetales
y derivados. Dicho aceite se ha caracterizado mediante la medicion de su perfil de 4dcidos grasos y
de sus principales propiedades fisico-quimicas. En la tabla 4.2 se muestran los resultados

obtenidos.

Tabla 4.2. Perfil de dcidos grasos y propiedades del aceite de ricino

Perfil de acidos grasos, %

Ac. Palmitico C16:0 1.30
Ac. Esteirico C18:0 1.22
Ac. Oleico C18:1 3.61
Ac. Linoleico C18:2 4.58
Ac. Linolénico C18:3 0.39
Ac. Ricinoleico C18:1-OH 88.9
Propiedades fisico-quimicas
Densidad a 15 °C, kg-m” 961
Viscosidad cinematica a 40 °C, ¢St 262
Humedad, % 0.31
Indice de acidez, mggo-g” 1.19
Numero de acidez, % 0.55
Indice de yodo, g,-(100g)" 80.5
Indice de saponificacion, mggop-g’ 179
Peso molecular estimado, g-mol™ * 928

* Peso molecular calculado mediante la expresion (2.16)

La composicién del aceite de ricino utilizado en la presente tesis doctoral es muy similar a la
del aceite de ricino utilizado por otros investigadores [11], donde el porcentaje del 4cido
ricinoleico ronda el 90 %. Como ya se ha comentado, este acido graso confiere al aceite
propiedades fisico-quimicas especiales como son su elevada densidad y viscosidad, alta
higroscopicidad y bajo indice de yodo [1]. Las propiedades de la materia prima determinan las
propiedades del biodiésel producido, por lo que este presentara, también, valores altos de
densidad y viscosidad [12]. Por otro lado, el indice de acidez y la humedad de la materia prima
son dos factores claves a la hora de determinar el método mas adecuado para la
transesterificacion del aceite. En este caso el indice de acidez del aceite con el que se ha
trabajado es lo suficientemente bajo como para permitir el uso de catdlisis basica en la reaccion
de transesterificacion [13] y la humedad aunque mayor que para otros aceites, es tolerable para la

mayoria de los procesos de produccion de biodiésel, por ser menor del 1 % [14].
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3. OBTENCION DE BIODIESEL MEDIANTE CALENTAMIENTO
CONVENCIONAL

En primer lugar se llevé a cabo el estudio de la reaccion de transesterificacion utilizando el
método convencional de calentamiento, que para los estudios de laboratorio consiste en una
placa calefactora con control de temperatura y agitacion. Se estudio la reaccion bajo condiciones
de catdlisis basica y catalisis acida, y se determind la influencia de la concentracion de

catalizador, la relacion molar metanol:aceite, la temperatura de reaccion y el tiempo de reaccion.

En la tabla 4.3 se recogen las condiciones experimentales de cada uno de los experimentos

llevados a cabo y el contenido final en ésteres que se obtuvo en cada caso.

Tabla 4.3. Condiciones experimentales del estudio de obtencién de biodiésel mediante calentamiento convencional

Exp. Tip.o de Conc. ca}alizadorrl Relacion m(?lar T, oC ’ Cont.
catalizador %m,m,. ", (mol-L") MeOH:aceite ésteres, %
1 H,SO, 2.0(0.142) 9:1 65 74.9
2 H,SO, 3.0(0.214) 9:1 65 86.2
3 H,SO, 4.0(0.285) 9:1 65 85.6
4 p-TsOH 2.0 (0.081) 9:1 65 72.7
5 p-TsOH 3.0(0.121) 9:1 65 84.4
6 p-TsOH 4.0(0.162) 9:1 65 83.8
””” 7 HPO, 20014 91 6 15
8 H;PO, 3.0(0.214) 9:1 65 2.6
9 H;PO, 4.0(0.285) 9:1 65 3.7
w0 KOH  05000) 01 65 021
11 KOH 1.0 (0.124) 9:1 65 93.6
12 KOH 1.5 (0.187) 9:1 65 89.8
B CHOK 05000 o1 65 04
14 CH;0K 1.0 (0.100) 9:1 65 94.7
15 CH;0K 1.5 (0.150) 9:1 65 90.3
16 Hso, 300214 31 65 573
17 H,SO, 2.7(0.214) 6:1 65 68.9
18 H,SO, 3.2(0.214) 12:1 65 85.5
TR CHOK 0801000 3 65 13
20 CH;0K 0.9 (0.100) 6:1 65 91.2
21 CH,0K 1.1 (0.100) 12:1 65 94.8
2 mso, 300249 o1 55 779
23 H,SO, 3.0(0.214) 9:1 45 63.6
24 H,SO, 3.0(0.214) 9:1 35 43.3
25 CHOK 100100 o1 55 934
26 CH;0K 1.0 (0.100) 9:1 45 93.4
27 CH;0K 1.0 (0.100) 9:1 35 94.7
28 CH,0K 1.0 (0.100) 9:1 25 93.2
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3.1. Influencia del tipo y la concentracion de catalizador

Los catalizadores pueden ser homogéneos o heterogéneos y, a su vez, acidos o basicos. Al
igual que en el caso de las grasas animales, para el trabajo con aceite de ricino se utilizaron
catalizadores homogéneos. Estos catalizadores, de forma general, presentan menor precio y son
mas activos que los heterogéneos [15]. En la figura 4.4 se muestran los porcentajes alcanzados de

ésteres metilicos para diferentes catalizadores.
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Figura 4.4. Contenido de ésteres metilicos en funcién del tipo de catalizador (relacion molar MeOH:aceite, 9:1, 65 °C, 3h)

En general los catalizadores homogéneos bdsicos conducen a elevadas conversiones sin
necesidad de elevadas concentraciones, altas temperaturas o largos tiempos de reaccion [16]. Los
catalizadores basicos estudiados fueron CH;OK y KOH en concentraciones de 0.5 a 1.5 % en
peso respecto al aceite cargado inicialmente. Los catalizadores 4cidos, suelen presentar menor
actividad, por lo que se utilizaron 4cidos fuertes como H,SO, p-TsOH y H;PO,, en

concentraciones mas elevadas (2-4 % en peso).

Entre los catalizadores acidos, H,SO, y p-TsOH presentaron mayor efectividad que H;PO,
(figura 4.4). Esta misma tendencia se observd al utilizarse estos catalizadores en la esterificacion
de grasas animales (apartado 4.1.1, capitulo 3). La fortaleza 4cida disminuye en el mismo sentido
que lo hace la actividad H,SO4 > p-TsOH > H;PO, [17, 18]. La diferencia entre los resultados
obtenidos para H,SO, y p-TsOH puede verse afectada por la pequeia diferencia entre sus
valores de pKa (-3.0 para el primero y -2.8 para el segundo), pero también puede deberse a la
mayor masa molecular del 4dcido p-toluensulfénico que provoca que una misma cantidad de
ambos 4cidos represente menor concentracion molar de p-TsOH que de H,SO,, como se

observa en la tabla 4.3 (exp. 1-6).
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Respecto a los catalizadores basicos, ambos originaron elevados contenidos en ésteres para
todas las concentraciones probadas; sin embargo los resultados obtenidos con CH;OK fueron
mas favorables; aun cuando la concentracion molar de CH;OK era menor a la de KOH para un
mismo porcentaje de catalizador (tabla 4.3, exp. 10-15). Esto es debido a que al mezclar
hidréxido potisico o sédico con metanol se forma una pequena cantidad de agua que dificulta la

reaccion de transesterificacion [15, 19].

Para un andlisis adecuado del efecto de cada catalizador fue necesario un seguimiento de la
conversion a lo largo del tiempo. La evolucion del contenido de ésteres metilicos se muestra en

las figuras 4.5a, by ¢ para los catalizadores acidos y en las figuras 4.6a y b para los basicos.
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Figura 4.5. Evolucion del contenido de ésteres metilicos en funcion de la concentracién de H,SO, (a), p-TsOH (b) y H;PO, (c)
(relacion molar MeOHé:aceite, 9:1, 65 °C)

171



Capitulo 4

Utilizando H,SO, (figura 4.5a), la conversion a ésteres metilicos aumenté con la
concentracion de catalizador, siendo el mayor aumento al pasar de 2 a 3 %; en cambio, la
utilizacién de un 4% de H,SO, no reporté mejoras sustanciales. La evolucion del contenido en
ésteres muestra una tendencia asintdtica, aunque no parece haberse alcanzado el valor de la
asintota para ninguna de las reacciones. Cuando el catalizador utilizado fue 4cido p-
toluensulfonico (figura 4.5b), el contenido de ésteres final fue parecido a los resultados
obtenidos con acido sulftirico; sin embargo, la velocidad de las reacciones fue menor. Con 4 %
de H,SO,, el contenido en ésteres alcanzado a los 90 min diferia un 6 % del contenido en
ésteres final, en cambio con 4 % de p-TsOH, la diferencia fue de 18 %. Por ultimo, en la figura
4.5¢ se observa como el contenido en ésteres metilicos se mantuvo en valores cercanos al cero

para las reacciones con H;PO,.

Mediante catalisis basica se obtuvieron elevadas conversiones, con contenidos en ésteres
mayores de 90 % en los primeros minutos de reaccion (figura 4.6). En estas grificas se observa
como la velocidad de la reaccion fue méxima en los momentos iniciales y el contenido en ésteres
tendié a un valor asintético conforme progresaba la reaccion. En ambos casos, cuando se
utilizaron 1.0 y 1.5 % de catalizador, en el minuto 5 se habia alcanzado un contenido en ésteres

muy cercano al final, poniéndose de manifiesto la elevada velocidad de estas reacciones.

Con hidroxido potasico (figura 4.6a), el mayor contenido en ésteres se alcanzo con 1.0 % de
catalizador, mientras que con metdxido (figura 4.6b), los resultados fueron similares con 0.5 y
1.0 % a partir del minuto 30. Asi pues, la menor concentracién de catalizador se reflejo en la
menor velocidad de reaccion durante los minutos iniciales. En los experimentos realizados con
1.5 % de catalizador se observé un descenso en el contenido de ésteres respecto al 1.0 %; hecho
advertido previamente para otras materias primas, como aceite de girasol [20], aceite de colza
[21], Brassica carinata [22], Cynara cardunculus L. [23], Pongamia pinnata [24] y aceites usados [25].
La posible explicacion seria que la adicion de un exceso de catalizador alcalino podria provocar
una mayor participacion de los triglicéridos y ésteres en la reaccion de saponificacion generando
jabones que repercutirian negativamente en la transesterificacién, por el aumento de la
viscosidad de la mezcla, la mayor dificultad para separar el biodiésel obtenido y el consumo de

triglicéridos y ésteres.

Por lo tanto, se podria concluir que para el aceite de ricino, la reaccién de transesterificacién
es mas favorable con catalizadores basicos. Se trata de un aceite con bajo contenido en acidos

grasos libres por lo que la catdlisis basica no presenta inconveniente y actia con mayor velocidad
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y actividad; como ocurre de forma general en la obtencién de biodiésel a partir de otras materias

primas [15, 26].
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Figura 4.6. Evolucion del contenido de ésteres metilicos en funcion de la concentracién de KOH (a) y CH;0K (b) (relacién molar
MeOHé:aceite, 9:1, 65 °C)

3.2. Influencia de la relacién molar metanol:aceite

Como ya se ha puesto de manifiesto tanto en el capitulo 1 como en el capitulo 3, la reaccion
de transesterificacion (figura 1.5) tiene una estequiometria alcohol:aceite de 3:1 y el metanol es
el alcohol mas utilizado por su menor coste, su menor longitud de cadena y su mayor polaridad,
que favorecen la reaccion [27]. Una manera habitual de impulsar la producciéon de biodiésel es la
utilizacion de relaciones molares alcohol:aceite mayores a la estequiométrica [28]. En la figura
4.7 se muestran los resultados obtenidos en los experimentos 2, 14, 16-21, de la tabla 4.3, para

el estudio de influencia de la relacion molar MeOH:aceite con H,SO, y CH;0K.
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Figura 4.7. Evolucién del contenido de ésteres metilicos en funcion de la relacion molar metanol:aceite (0.214 mol-L"' H,SO, (a) y

0.100 mol-L'" CH;0K (b), 65 °C)

Como se observa en las figuras 4.7a y b, tanto para el catalizador 4cido como basico, a
medida que aumenta la relacion molar MeOH:aceite de 3:1 a 9:1, también aumenta el
contenido en ésteres alcanzado, no observaindose cambios entre las relaciones 9:1 y 12:1. La
utilizacion de pequefias relaciones MeOH:aceite dio lugar a un menor contenido en ésteres en el
equilibrio. Este hecho esta en consonancia con la influencia que los reactivos ejercen sobre la
concentraciéon de productos en el equilibrio de cualquier reaccién quimica y son explicables de
acuerdo al principio de Le Chételier. La no variabilidad observada para las relaciones 9:1 y 12:1
fue debida, probablemente, a que se habia llegado a una concentraciéon de ésteres muy proxima

al maximo valor tedrico final, es decir, la reaccion ya no es mas “desplazable” a la derecha.
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3.3. Influencia de la temperatura de reaccion

En la figura 4.8 se muestran los resultados obtenidos en los experimentos 2, 14, 22-28, en

los cuales se varié la temperatura de reaccion de 35 a 65 °C para H,SO, y de 25 a 65 °C para

CH;OK.
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Figura 4.8. Evolucién del contenido de ésteres metilicos en funcion de la temperatura de reaccion (0.214 mol-L' H,SO, (a) y

0.100 mol-L'" CH;0K (b), relacién molar MeOH:aceite, 9:1)

Al igual que ocurria en los apartados anteriores, la catélisis acida condujo a una menor
velocidad de reacciéon en todos los casos. Como se observa en la figura 4.8a, a medida que
aumenta la temperatura aumenta la velocidad de reaccion. Este aumento es consecuencia de la
ley de Arrhenius, pero también es debido a que la temperatura disminuye la viscosidad de la
mezcla, favoreciendo la interaccién de los reactivos [27]. Ademids, el equilibrio de la
transesterificacion de aceite de ricino es ligeramente endotérmico, por lo que se desplazara a la
derecha con el aumento de la temperatura [29]. En todo caso, se intuye que no se ha llegado a

las condiciones de equilibrio, especialmente en los experimentos llevados a cabo a las menores
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temperaturas. Los mejores resultados se obtuvieron a 65 °C, la temperatura méds alta a la que se

experimento a presion atmosférica, por estar muy proxima al punto de ebullicion del metanol.

Por otro lado, cuando se utilizé catalizador bésico, la temperatura no influyé en gran medida,
incluso la temperatura éptima de reacciéon se podria localizar en torno a 40-45°C, similarmente
a estudios anteriores [30-33]. A 25 °C, el contenido en ésteres obtenido se encontré durante
todo el tiempo de reaccién algo por debajo del resto de experimentos; sin embargo, a 35 °C, en
30 min se habia alcanzado el mismo contenido en ésteres que se alcanzé a 65 °C. Por lo tanto,
bajo estas condiciones no seria necesario alcanzar los 65 °C para obtener buenos resultados en la
transesterificacion de aceite de ricino, comprobandose una influencia poco significativa de la

temperatura.

4. TRANSESTERIFICACION BASICA EN CONDICIONES SUBCRITICAS
DE METANOL

En el capitulo anterior se considerd el trabajar en condiciones subcriticas de metanol como
una opcion adecuada para obtener elevados rendimientos en corto espacio de tiempo con un
alimento rico en acidos grasos libres utilizando un catalizador acido y evitando, asi, un proceso
de dos etapas (apartado 6, capitulo 3). En el caso de la transesterificacién de aceite de ricino,
tanto el proceso en condiciones subcriticas de metanol como supercriticas, previsiblemente,
repercutiria en una disminucion de la cantidad de catalizador necesaria para el desarrollo de la

reaccion y como consecuencia, en ahorro de catalizador y de agua de lavado [34-36].

En trabajos previos se estudio la transesterificacién de aceite de ricino en condiciones sub y
supercriticas tanto con metanol como con etanol. Las condiciones subcriticas con un pequeiio
porcentaje de catalizador dieron lugar a los mejores resultados, pero fueron necesarios 250-300

°C y relaciones molares alcohol:aceite mayores de 40:1 para alcanzar altas conversiones [36-38].

En la presente tesis doctoral se pretende llevar a cabo un estudio en condiciones subcriticas
utilizando condiciones menos severas a las utilizadas en el estudio previo [37]. Las condiciones
subcriticas se presentan como una alternativa a la utilizacion de altas temperaturas y presiones
(condiciones supercriticas) que implican elevados gastos en energia y equipamiento [35, 39]. En
la tabla 4.4 se recogen las condiciones de los experimentos llevados a cabo en este bloque vy el

contenido de ésteres final que se alcanzé en cada caso. Las variables de operacion que se
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estudiaron para este proceso fueron la relacion molar MeOH:aceite, la concentraciéon de

catalizador, siendo CH;0K el catalizador utilizado, la temperatura y el tiempo de reaccion.

Tabla 4.4. Condiciones experimentales del estudio de obtencion de biodiésel en condiciones subcriticas

Conc. catalizador, Relacién molar

Exp. %m,_m,", (mmol-L") MeOH:aceite T, oC Tiempo, h Cont. ésteres, %

1 0.18 (8.7) 42:1 220 4 90.5

2 0.16 (8.7) 36:1 220 4 90.9

3 0.13 (8.7) 24:1 220 4 94.7

4 0.10 (8.7) 12:1 220 4 81.8

5 0.08 (8.7) 6:1 220 4 60.3
6 015100 %1 2120 s 9012

7 0.07 (5.0) 24:1 220 4 90.0

8 0.01 (1.0 24:1 220 4 72.6
””” o  owBd®D 41 190 4 98

10 0.13(8.7) 24:1 150 4 929
o o381 %1 10 o 9027

12 0.13 (8.7) 24:1 150 1 91.9

13 0.13 (8.7) 24:1 100 1 63.6

4.1. Influencia de la relacién molar metanol:aceite

Como en la transesterificacién bajo presion atmosférica, la relacion molar MeOH:aceite es
un parametro clave cuando se trabaja en un sistema presurizado. Para este tipo de procesos suele
ser necesario un elevado porcentaje de alcohol [36-38]. Aun utilizando un 0.1 % de NaOH,
Rodriguez-Guerrero y col. [37] necesitaron una relacién etanol:aceite de 40:1. En nuestro caso

se vari6 la relacion molar MeOH:aceite entre 6:1 y 42:1 y los resultados se muestran en la figura

4.9.
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Figura 4.9. Contenido de ésteres metilicos en funcion de la relacion molar MeOH:aceite (8.7 mmol-L' CH;0K, 220 °C, 4 h)
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El aumento de la relacion molar MeOH:aceite de 6:1 a 24:1 condujo a un aumento del
contenido en ésteres de 60.3 a 94.7 %. Sin embargo, los porcentajes mayores de metanol dieron
lugar a un biodiésel menos puro, con menor contenido en ésteres. Este mismo efecto, pero de
forma menos marcada se observd en el trabajo de Varma y Madras [36] cuando utilizaron
metanol y etanol a alta temperatura en la transesterificacion de aceite de ricino. Asi como otros

autores utilizando diferentes aceites vegetales [40, 41].

Una de la caracteristicas que provoca que elevadas relaciones molares MeOH:aceite
favorezcan la reaccién cuando se utilizan aceites vegetales convencionales es su inmiscibilidad.
Las proporciones elevadas de alcohol aumentan el 4drea de contacto entre triglicéridos y alcohol
[42, 43], pero a la vez pueden repercutir negativamente por el mantenimiento en disolucion de
la glicerina formada [40, 41]. El aceite de ricino se caracteriza por ser soluble en metanol, por lo
que no serd necesario un porcentaje muy elevado de este para que se favorezca la reaccion,
aunque la glicerina se mantendrd en disolucién, lo que podria afectar negativamente al
desarrollo de Ia reaccion [44]. Sin embargo, estos resultados podrian estar relacionados con la

concentracion de catalizador, como se expone en el siguiente apartado.

4.2. Influencia de la concentracion de catalizador

La utilizacién de temperaturas de reaccion mayores a 65 °C permitira el uso de menores
concentraciones de catalizador. En el método por calefaccion convencional, para obtener buenos
resultados fueron necesarios de 50 a 100 mmol-L' de CH;OK; en cambio, en este bloque

experimental, la concentracion de CH;OK se estudié en el rango de 1 a 10 mmol-L" (figura

4.10).
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Figura 4.10. Contenido de ésteres metilicos en funcién de la concentracién de catalizador (relacién molar MeOH:aceite, 24:1,

220°C, 4 h)
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De las concentraciones de catalizador utilizadas, 8.7 mmol-L" fue con la que se alcanzaron los
mejores resultados; esta concentracién seria de 5 a 10 veces mas pequeia que las utilizadas con
calefaccion convencional. Menores concentraciones como 1y 5 mmol-L! no fueron suficientes
para alcanzar un contenido en ésteres tan elevado y, por el lado contrario, cuando se aumenté la

concentracion a 10 mmol-L", también disminuyé el contenido en ésteres a 91.2 %.

La disminucion del contenido en ésteres con 10 mmol-L' de CH;OK, podria estar
relacionado con la disminucién observada cuando se wusaron las relaciones molares
metanol:aceite de 36:1 y 42:1. Cuando se aument6 la proporcién de metanol se mantuvo el
volumen de reaccién y por lo tanto, aumentd el porcentaje en peso de catalizador afiadido
respecto a la masa inicial de aceite (tabla 4.4). Por lo tanto, habria mis moles de CH;OK en el
medio por mol de triglicérido, al igual que sucede cuando se aumenta la variable concentracién
de catalizador. Este hecho junto a las elevadas temperaturas, podrian favorecer la reacciéon de
saponificacion de los triglicéridos y ésteres provocando una menor conversién final [45]. De
forma adicional se llevé a cabo una reaccion con 36:1 de relacion molar MeOH:aceite y 0.13 %
de CH;OK respecto a la cantidad inicial de aceite, el resto de condiciones fueron similares a las
utilizadas en el experimento 3 (tabla 4.4). El resultado fue un contenido de ésteres de 94.5 %,
analogo al obtenido en el exp. 3. Por lo tanto, en dichas condiciones la concentracion de
catalizador parece no ejercer efecto negativo y se obtendria el mismo resultado que en el

experimento con menos metanol.

Por lo tanto, con estos estudios se llegd a que de las relaciones MeOH:aceite y de las
concentraciones de catalizador ensayadas, las que condujeron a los mejores resultados fueron

24:1y 8.7 mmol-L", respectivamente.

4.3. Influencia de la temperatura y tiempo de reaccion

Mediante los experimentos 3, 9 y 10 de la tabla 4.4 se estudi¢ la influencia de la temperatura

de reaccion en la transesterificacion de aceite de ricino en condiciones subcriticas de metanol

(figura 4.11).
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Figura 4.11. Contenido de ésteres metilicos en funcién de la temperatura de reaccion (relacién molar MeOH:aceite, 24:1, 8.7

mmol-L! CH;0K, 4 h)

Cuanto mayor fue la temperatura de reaccion en el rango estudiado, de 140 a 220 °C, mayor
fue el contenido en ésteres final, aunque las diferencias entre unas y otras temperaturas no
fueron importantes. El aumento de 40 °C, tanto de 140 a 180 como de 180 a 220 °C, condujo a
un aumento del contenido en ésteres de un 1 %, practicamente no significativo. Estas tres
reacciones analizadas se mantuvieron durante 4 h, pero durante los primeros minutos se
produjo un gradiente térmico desde temperatura ambiente hasta la temperatura de reaccion, ya
que el tiempo de reaccién se consideré desde el momento en el que se encendiod el sistema
calefactor. Todas las reacciones siguieron un perfil de temperaturas muy similar, representados
en la figura 4.12a, y la presién del sistema estuvo directamente relacionada con dicho perfil

térmico como se muestra en la figura 4.12b.
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Figura 4.12. Perfil de temperatura (a) y presion frente a temperatura del medio y presion de vapor del metanol puro (b) en funcion
de la temperatura de reaccién (relacion molar MeOH:aceite, 24:1, 8.7 mmol-L' CH;0K, 4 h)

Como se puede observar en la figura 4.12a, en el experimento 3 (tabla 4.4) se consideran 220

°C como temperatura de reaccién, sin embargo el experimento se llevo a cabo en continuo
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gradiente térmico. A su vez, el aumento de temperatura repercutié en el aumento de presion en
el medio (figura 4.12b), que dependia de la presién de vapor de la mezcla, que conforme se
desarrollaba la reaccion se alejaba mas de la p, meon. El aceite de ricino, el metanol y el
catalizador conformaban una unica fase, que como establece la ley de Raoult para mezclas
ideales, presentaria una presion de vapor menor a la del disolvente puro, en este caso metanol.
Ademis, conforme transcurria la reaccién, la proporcién de metanol en el medio disminuia, por
su intervencion en la transesterificacion, provocando la mayor separacién de la presion del

medio respecto a la p,meon-

En cuanto al tiempo de reaccion, se llevaron a cabo tres experimentos de 1 h de duracion.
Debido a la velocidad de calentamiento del sistema, las temperaturas que se pudieron ensayar
fueron 170, 150 y 100 °C, alcanzandose un contenido en ésteres de 92.7, 91.9 y 63.6 %,
respectivamente (exp. 11-13, tabla 4.4). Si se comparan los experimentos a 170 °C (1 h) y 190
°C (4 h), la diferencia del contenido en ésteres fue de 1.1 %. De igual manera, a 150 °C, el
contenido en ésteres incrementa solo un 1 % al pasar de 1 a 4 h de reaccién. Estas diferencias
no son significativas, pero en ningin caso se alcanza un valor cercano al de 94.7 % de la
reaccion a 220 °C y 4 h. Por lo tanto, aunque cabe esperar que en estas condiciones en corto
tiempo de reaccion se alcancen valores de contenido en ésteres cercanos a los finales, seria
necesaria alta temperatura, largo tiempo de reaccién y elevada relacién MeOH:aceite para

alcanzar un contenido en ésteres cercano al 95 %.

5. APLICACION DE RADIACION MICROONDAS

La radiacién microondas se ha aplicado a la transesterificacion de aceites vegetales dando
lugar, en ocasiones, a una disminuciéon notable del tiempo de reaccion [46, 47]. En cualquier
caso, el ahorro energético que supone este método de calentamiento por su alta efectividad, hace

interesante su estudio para la transesterificacion de aceite de ricino.

El efecto de la radiacion microondas depende de las propiedades dieléctricas del medio. El
calentamiento mediante absorcion de radiacion microondas se ve favorecido en sustancias
polares que presentan facilidad para que sus moléculas se orienten en presencia de un campo
magnético y alta capacidad para convertir la energia absorbida en calor. Estas caracteristicas se
evaltan mediante la constante dieléctrica y la pérdida dieléctrica, cuyo cociente se denomina

factor de disipacion de una sustancia. El aceite de ricino presenta elevado caracter polar que lo
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haria adecuado para su calentamiento mediante radiacion microondas [48]. La constante
dieléctrica de este aceite es muy elevada, del orden de 4.7 para 20 °C y bajas frecuencias [49]; en
iguales condiciones este parametro es de solo 3.15 para el aceite de soja [50]. Sin embargo,
ambos aceites resultan en un factor de disipacion similar, probablemente por la fuerte
interaccion entre moléculas de 4cido ricinoleico mediante la formacién de puentes de hidrogeno
[12], del mismo modo que ocurre con el agua al compararlo con el metanol. El agua, aun
teniendo un momento dipolar superior al del metanol, y mayor constante dieléctrica, presenta
una velocidad de calentamiento inferior a la del alcohol, debido a la presencia de enlaces de
hidrégeno intermoleculares muy fuertes que ralentizan el alineamiento de los dipolos en el

campo eléctrico de la radiacion [51].

Aun asi, existe una importante diferencia en el medio de reaccion cuando se utilizan aceites
convencionales o aceite de ricino. En el primero de los casos, se tendran dos fases; mientras que
en el segundo caso el aceite de ricino y el alcohol formardn una tnica fase [1]. El metanol sera la
sustancia que presente mayor facilidad para su calentamiento por microondas, por lo que en el
caso de conformar una fase diferente a la del aceite, sera esta fase la que mayor temperatura
tendra, mientras que al encontrarse en su misma fase, la temperatura del medio serd mds

homogénea, consiguiendo un efecto de la radiacion microondas mas homogéneo [52].

La transesterificacion de aceite de ricino en presencia de radiacién microondas se estudid
variando la concentracion de catalizador, la relacion molar MeOH:aceite y la temperatura del
medio. Las condiciones experimentales no distaron en gran medida de las utilizadas para el
método convencional de calefaccidn, ya que en la mayoria de estudios con horno microondas se
utilizaron catalizadores homogéneos bdsicos en concentraciones de 0.5 a 2.0 % respecto a la
masa de aceite y relaciones molares metanol o etanol: aceite de 6:1 a 12:1 [46, 47]. Por lo tanto,
los resultados obtenidos en este bloque experimental se compararan con los obtenidos por
calentamiento convencional (apartado 3). En la tabla 4.5 se muestran las condiciones
experimentales de cada uno de los ensayos llevados a cabo y el contenido en ésteres final que se

obtuvo en cada caso.
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Tabla 4.5. Condiciones experimentales del estudio de obtencion de biodiésel mediante la aplicacion de radiacién microondas

Exp Tigo de Conc. cajalizador‘,1 Relacion m(‘)lar T, oC I”ofencia ’ Cont.
catalizador %m,m,. ", (mol-L") MeOHé:aceite maxima, W ésteres, %

1 H,SO, 3.0(0.214) 9:1 65 500 85.3
2 cHoOK L0@©100 9%l 65 50 934

3 CH,0K 0.8 (0.100) 3:1 65 500 46.1

4 CH;0K 0.9 (0.100) 6:1 65 500 93.0

5 CH;0K 1.1 (0.100) 12:1 65 500 93.9
6 CHOK 05005 &l 65 50 5

1 CH;0K 0.5 (0.050) 9:1 65 500 94.7

8 CH;0K 0.5 (0.050) 12:1 65 500 94.2
9 CHOK 020020 91 65 50 53

10 CH,0K 0.2 (0.020) 12:1 65 500 92.9
11 CHOK 05005 91l 0 50 931

12 CH;0K 0.5 (0.050) 9:1 40 500 91.8
13 CHOK 05005 91 57 4 935

5.1. Influencia del tipo de catalizador

En primer lugar se llevé a cabo una reaccion con H,SO, como catalizador acido y otra con
CH;0K como catalizador basico, en las condiciones en las que se habian obtenido los mejores
resultados para el estudio con calefaccion convencional (exp. 1 y 2, tabla 4.5). Estos
experimentos se compararon con los realizados en iguales condiciones bajo calentamiento

convencional (exp. 2 y 14, tabla 4.3) y los resultados se muestran en la figura 4.13.

100
kﬁ{iﬁ:ﬁ
—e— H2S04 microondas

—A— H2S04 convencional
—m— CH30K microondas
—&— CH30K convencional

Cont. ésteres metilicos (% m/m)

o 1 1 1 1 1 1
0 30 60 90 120 150 180

Tiempo (min)

Figura 4.13. Evolucién del contenido de ésteres metilicos en funcién del tipo de catalizador y método de calentamiento (0.214

mol- L' H,SO,, 0.100 mol-L" CH;OK, relacién molar MeOH:aceite, 9:1, 65 °C)

Como se observa en la figura 4.13, practicamente no existen diferencias entre operar con
calefaccion convencional o radiaciéon microondas. Por lo tanto, en estas condiciones en las que

se parte de buenos resultados en los experimentos con calefaccion convencional, la
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incorporacién de la radiacion microondas no genera ninguna mejora. En algunos de los trabajos
anteriores con diferentes aceites, la mejora en el contenido en ésteres no queda clara; desde el
punto de vista de que el menor tiempo ensayado bajo calefaccién convencional lleva a iguales
resultados que el tiempo optimo en horno microondas, siendo el primero mayor al segundo;
pero no se prueba si tiempos iguales bajo calefaccion convencional llevarian a los mismos
resultados que en horno microondas [53, 54]. Por lo tanto, no podemos asegurar que en todas
las condiciones de reacciéon se consiga mejora de los resultados por la aplicacion de radiacion

microondas.

5.2. Influencia de la concentracién de catalizador y la relacién molar metanol:aceite

Una vez observado que la catlisis bésica es mas efectiva para la produccion de biodiésel de
aceite de ricino, se continu¢ el estudio de la concentracion de catalizador y la relacion molar
metanol:aceite, utilizando CH3OK como catalizador. Estas variables, junto con la temperatura y
el tiempo de reaccién, son las mas importantes para la transesterificaciéon y suelen encontrarse
interrelacionadas [33, 55-57]. Por esta razén se tomaron las concentraciones de catalizador de

0.100, 0.050 y 0.020 mol-L!' CH;OK y se vario la relacion molar MeOH:aceite. El contenido en

ésteres a lo largo del tiempo se muestra en la figura 4.14 (exp. 2-10, tabla 4.5).

Los resultados obtenidos para la mayor concentracion de catalizador (0.100 mol-L') se
muestran en la figura 4.14a. Los simbolos rellenos y lineas continuas corresponden a los
obtenidos con la aplicacion de radiacion microondas, mientras que los simbolos sin relleno vy las
lineas discontinuas se corresponden con los experimentos 19 y 20 con calefacciéon convencional
(tabla 4.3). En todos los casos, el aumento de la relacion molar MeOH:aceite propicié una
mejora en el contenido de ésteres, llegindose a que en el horno microondas, una relacién molar
6:1 fue suficiente para alcanzar elevado contenido en ésteres después de 30 min de reaccion. Las
diferencias con el calentamiento convencional son minimas para las relaciones 9:1 y 12:1, por
eso no se han recogido los resultados en la grafica. Las buenas propiedades dieléctricas del
metanol permiten que la radiacién microondas sea directamente absorbida por los grupos OH
del alcohol lograndose mayor energia a su alrededor que rebasa la energia de activacién necesaria
para la transesterificacion [58-60]. Por lo tanto es necesaria menor proporcién de metanol para
obtener buenos resultados como ocurre con la relacion 6:1; aunque este efecto no fue muy
destacado como se observa en la figura 4.14. Por el contrario, para la relaciéon 3:1 los resultados
empeoraron al utilizar el dispositivo microondas. Esto pudo haberse debido a que con la baja

presencia de alcohol en el medio su capacidad de calentamiento se vio reducida y a que la
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agitacién de la mezcla de reaccién en el horno microondas era mas pobre que en la placa

calefactora.
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Figura 4.14. Evolucién del contenido de ésteres metilicos en funcion de la relacion molar MeOH:aceite para 0.100 mol-L" (a),

0.050 mol-L" (b) y 0.020 mol-L" (d) de CH;OK (65 °C)

En cuanto a los resultados obtenidos con 0.050 mol-L!' CH;OK (figura 4.14b), existe una

clara diferencia con la figura anterior y es que con la relacién molar MeOH?:aceite de 6:1 no es

suficiente para alcanzar las mayores conversiones. Una disminucién de la concentracién de

catalizador provoca que sea necesario mayor porcentaje de metanol para impulsar la reaccion
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hacia la formacién de los ésteres. Las diferencias entre el calentamiento convencional y el horno

microondas (los experimentos graficados en verde) fueron minimas.

Por ultimo, cuando se utilizaron 0.020 mol-L' de CH;OK (figura 4.14c), no bastd con una
relacion MeOH:aceite de 9:1, sino que solo cuando la relaciéon fue de 12:1 se alcanzaron

contenidos en ésteres mayores al 90 %.

De todo ello se deduce que tanto la concentracion de catalizador como la cantidad de
reactivo (metanol), promueven la produccién de ésteres y la carencia de uno de ellos puede ser
suplida, en parte, por la abundancia del otro. El exceso de catalizador conllevaria costes
adicionales por su propio precio, asi como por el coste de su eliminacion del medio de reaccion
una vez terminado el proceso [22, 61, 62]. Y el exceso de metanol tampoco reportaria mejoras
econdmicas por el gasto adicional de recuperacién del alcohol y del mayor dimensionado de los
equipos [63]. Por lo tanto, a la hora de establecer unas condiciones 6ptimas de trabajo, lo mas
adecuado seria el estudio de ambas variables como parte de un conjunto, sabiendo que tienen

efecto la una sobre la otra.

En el caso en el que nos encontramos, sin haberse llevado a cabo un estudio econémico que
determinaria las condiciones optimas de concentracion de catalizador y relaciéon molar
MeOH:aceite, y teniendo en cuenta que los valores éptimos pueden ser valores intermedios a los

ensayados; se eligié para el resto de reacciones de este estudio la aplicacion de 0.050 mol-L" de

CH;0K y 9:1 de relacion molar MeOH:aceite.

5.3. Influencia de la temperatura de reaccion

En los experimentos llevados a cabo utilizando el método de calefaccion convencional (figura
4.8b, apartado 3.3), se comprobd que el aceite de ricino se transformaba en biodiésel con
velocidad elevada a temperaturas entre 35 y 65 °C. Sin embargo, estos resultados no son
directamente comparables con los llevados a cabo en el dispositivo microondas (figura 4.15, exp.
7, 11 y 12, tabla 4.5), ya que la concentraciéon de catalizador utilizada en este ultimo caso es la
mitad de la utilizada en los experimentos anteriores. La disminucién de la temperatura y de la
concentracion de catalizador acttlan en el mismo sentido, ralentizando las reacciones,
disminuyendo el valor de su constante cinética [29]. Tanto desde el punto de vista cinético como

de equilibrio (conversién maxima alcanzada), la temperatura de 65 °C fue la mas favorable

(figura 4.15).
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Figura 4.15. Evolucién del contenido de ésteres metilicos en funcién de la temperatura de reaccion (0.5 % CH;OK, relacion

molar MeOHé:aceite, 9:1)

5.4. Influencia de la potencia de la radiacién microondas

Por ultimo se considero interesante analizar si la aplicacién de una potencia microondas u
otra afectaria al desarrollo de la reaccion. El dispositivo microondas utilizado se caracteriza por
controlar la temperatura del medio e ir aplicando la potencia microondas necesaria para cumplir
con el programa de temperaturas. La forma de limitar la potencia que se aplica en cada
momento es estableciendo una potencia mixima que serd el miximo de vatios que emitira el
microondas para alcanzar la temperatura deseada. En los anteriores experimentos (exp. 1-12,
tabla 4.5), la potencia mixima establecida fue de 500 W, a pesar de ello, la potencia media
aplicada en cada experimento fue variando. Para los experimentos con 0.050 mol-L' CH;OK y
9:1 de relacion molar MeOH:aceite, cuando se deseaban 65 °C, se aplicaron 63 W y para 50 °C,
35 W. Por lo tanto, para poder llevar a cabo un experimento con un valor constante de la
potencia fue necesario establecer un valor fijo de potencia intermedio entre 35 y 63 W. Se

decidio llevar a cabo una reaccion con 45 W de potencia (exp. 13, tabla 4.5).

La reaccién en la que utilizaron 45 W de potencia no se desarrollé en régimen isotermo, sino
que se produjo un gradiente de temperatura que se ha recogido en la figura 4.16a. Ademas se
representan los valores que tomo la potencia del horno durante estas reacciones (figura 4.16b) y

en la figura 4.17 se representa la evolucion que sufrieron los ésteres metilicos.
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Figura 4.17. Evolucién del contenido de ésteres metilicos en funcion de la potencia establecida (0.5 % CH;0K, relacién molar
MeOHé:aceite, 9:1)

En la figura 4.16a se observa como la reaccién con 45 W se desarrollé a temperaturas entre
55.5y 59.5 °C, temperaturas intermedias a los 63.5-64.0 y 48.5-50.0 °C a las que se desarrollan
las otras dos reacciones. De forma similar, el contenido en ésteres metilicos con el tiempo para la
reaccion a 45 W también fue intermedio al de las otras dos reacciones representadas (figura
4.17). En consecuencia, la temperatura parece ser la causa de la diferencia en el desarrollo de la
reaccion y, por tanto, la aplicacion de una mayor o menor potencia no parecié tener efectos

adicionales en el contenido en ésteres alcanzado.

Considerando los resultados obtenidos en este bloque experimental puede concluirse que la
reaccion de transesterificacion de aceite de ricino con metanol y CH;OK bajo la aplicacion de
radiacion microondas no reporta ventajas muy sustanciales, en relacién con el rendimiento en
ésteres metilicos frente a los resultados obtenidos usando placa calefactora. Desde el punto de

vista energético, se ha comprobado que la aplicacion de radiacion microondas con 63 W de
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potencia media es suficiente para alcanzar buenos resultados. Esta potencia es relativamente

baja, lo que conllevaria bajo coste energético para el proceso.

6. PROCESO EN DOS ETAPAS

Hasta este momento, se ha comprobado que el aceite de ricino es una materia prima
adecuada para la obtencién de biodiésel, pero no se ha alcanzado un contenido en ésteres mayor

de 95 %. Los mayores contenidos en ésteres se han alcanzado en las siguientes condiciones:

e Calentamiento convencional: 94.8 % de ésteres metilicos, con 0.100 mol-L! de CH;0K,
relacion molar MeOH:aceite de 12:1, temperatura de 65 °C y tiempo de reaccion de 180
min (exp. 21, tabla 4.3).

e Condiciones subcriticas: 94.7 % de ésteres metilicos, con 0.0087 mol-L! de CH;OK,
relacion molar MeOHe:aceite de 24:1, temperatura de 220 °C y tiempo de reaccion de 240
min (exp. 3, tabla 4.4).

e Radiacion microondas: 94.7 % de ésteres metilicos, con 0.050 mol-L"! de CH;0K, relacion

molar MeOH:aceite de 9:1, temperatura de 65 °C y tiempo de reacciéon de 90 min (exp. 7,

tabla 4.5).

Ademis de la experimentacion expuesta en esta tesis, en el grupo de investigacion se llevé a
cabo un trabajo con el objetivo de optimizar la producciéon de biodiésel a partir de aceite de

ricino y lograr mayores contenidos en ésteres metilicos:

e Calentamiento convencional: 97.0 % de ésteres metilicos, con 0.064 mol-L' de CH;0K,
una relacion molar MeOH:aceite de 18.8:1, temperatura de reacciéon de 45 °C y tiempo de

reaccion de 10 min [33].

Los resultados obtenidos en este ultimo estudio, respecto al contenido en ésteres, la
temperatura y el tiempo de reaccion fueron muy favorables; sin embargo, si se piensa en una
posible aplicacion a mayor escala, se deberia prestar atencion al elevado porcentaje de metanol y
a que se ha utilizado metoxido potasico como catalizador. El metanol, aunque en una planta
industrial seria reutilizado, se trata de un reactivo de precio elevado, que hay que ir reponiendo
en parte y que determina las dimensiones de los equipos a utilizar y parte del gasto energético.
Una mayor relacion molar MeOH:aceite provoca la necesidad de equipos de mayores

dimensiones para obtener una misma cantidad de biodiésel. Adicionalmente, se necesitaria
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mayor consumo energético para la recuperacion del alcohol que se suele hacer por destilacion.
Por lo que conviene optimizar la concentracién de metanol a la minima para favorecer la
viabilidad del proceso [63]. Por otro lado, los metéxidos tanto de sodio como de potasio se
caracterizan por ser altamente sensibles a la humedad ambiente y de mucho mayor coste que los
hidréxidos. En la reaccion de transesterficacion de aceite de ricino, CH;O0K resultd ser el
catalizador mas adecuado; aunque los resultados no distaron en gran medida de los obtenidos
con KOH (figura 4.4). Debido al coste y a los mayores cuidados que hay que tener en el caso de
los metéxidos, los hidroxidos de sodio o potasio se prefieren a la hora de plantear un proceso

industrial [34, 64-67], por lo tanto este bloque experimental se decidi6 llevar a cabo con KOH.

Para lograr mayor viabilidad econémica, seria necesario reducir las proporciones de alcohol y
catalizador a utilizar, y con este objetivo se propuso el estudio de un proceso de catalisis basica
en dos etapas. En ambas etapas se incorporaria metanol y catalizador frescos y como paso

intermedio, antes de la segunda etapa, se separaria el glicerol formado en el primer paso [63].

En base a las premisas citadas, se decidié llevar a cabo un disefio experimental para optimizar
las variables de reaccion que resultasen mis interesantes en el caso que se estd analizando. A
continuacion se comentan cada una de ellas para decidir los factores del disefio de experimentos

y los rangos en los que se van a estudiar.

6.1. Variables de la reaccidon de transesterificacion

6.1.1. Velocidad de agitacion

La velocidad de agitacién puede ser una variable muy importante en la reaccién de
transesterificacion de otros aceites convencionales, pero el aceite de ricino desde el primer
momento de la reaccidon conforma un sistema monofasico, por lo que la velocidad de agitacion
no es una variable muy significativa en el proceso. El grado de agitacién tendra importancia a la
hora de garantizar la homogeneidad completa de la mezcla, incluyendo la homogeneidad térmica
[29, 68]. Por la experiencia previa adquirida en el manejo del sistema experimental utilizado, la
velocidad de agitacion se mantuvo en un valor de 700 rpm, que garantizaba la homogeneidad

del sistema.
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6.1.2. Temperatura y tiempo de reaccion

Como se ha comprobado en el estudio de obtencién de biodiésel por el método de
calefaccion convencional (figura 4.8b) y como se demuestra en estudios previos [31, 33, 68], con
la concentraciéon adecuada de catalizador, la temperatura de reacciéon no ejerce una fuerte
influencia en la transesterificacion de aceite de ricino, siendo su valor éptimo 40-45 °C [33]. Por

lo tanto se decidié que en este bloque experimental la temperatura se mantendria constante en

un valor de 45 °C.

En cuanto al tiempo de reaccion, lo mas habitual es encontrar en bibliografia reacciones
relativamente largas (1-2 h) [31, 69, 70]. Sin embargo, en unas condiciones favorables de
concentracion de catalizador y porcentaje de alcohol se suele llegar al equilibrio durante los
primeros minutos y transcurrido ese periodo, el tiempo no suele ser una variable significativa.
En base a estas observaciones y a que la optimizacion del tiempo de reacciéon para el trabajo
comentado con anterioridad condujo a un valor de 10 min [33], se decidié que cada una de las

dos etapas que van a conformar el proceso tengan una duracién de 10 min.

6.1.3. Concentracion de catalizador y relacién molar metanol:aceite

Las dos variables que han mostrado una influencia mas marcada en el progreso de la reaccién
han sido la concentracion de catalizador y la relacion molar MeOH:aceite [55, 56, 71].
Asimismo, estas variables estan relacionadas entre si de forma que el aumento de una permitiria
la disminucion de la otra, manteniendo resultados similares (apartado 5.2) [33] . Por esta razéon
se llevo a cabo un disefio de experimentos para estudiar ambas variables para la primera y la

segunda etapa del proceso.

Los rangos estudiados para cada variable fueron: 0.02-0.10 mol-L' de KOH vy 3:1-6:1 de
relacion MeOH:aceite para la primera etapa y 0.01-0.05 mol-L' de KOH y 1:1-5:1 de relaciéon
MeOH:aceite para la segunda. Estos rangos se establecieron analizando resultados previos y con
la ayuda de reacciones adicionales. Se ensayaron la maxima concentracion de catalizador y
méxima relacion molar MeOH:aceite para la primera etapa (0.10 mol-L" y 6:1), alcanzandose un
contenido en ésteres de 88.7 % a los 10 min. A continuacion se obtuvieron los resultados de la
reacciéon con las cantidades minimas de catalizador y metanol a estudiar en la etapa 1 (0.02
mol-L"y 3:1). En estas condiciones el contenido en ésteres fue de 17.2 %. Por lo tanto, se espera
que en los experimentos del disefio, los porcentajes de ésteres después de la primera etapa vayan

de 17 a 88 %, aproximadamente.
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Para comprobar que el rango de concentracion de catalizador y relacién MeOH:aceite
establecidos para la etapa 2 podria llevar a buenos resultados, se partio del biodiésel obtenido en
la etapa 1 con un 88.7 % de ésteres. Una vez separada la glicerina se utilizaron las condiciones
centrales del rango determinado para esta segunda etapa (0.03 mol-L" y 3:1) y el resultado fue
97.3 % de contenido en ésteres. Este resultado garantiza que dentro de las condiciones
seleccionadas se obtendra el méximo rendimiento en ésteres, habiéndose utilizado en el caso
mas favorable una relacion total 4:1 de MeOH:aceite (3:1 + 1:1) y en el mas desfavorable 11:1

(6:1 + 5:1), atin lejos del 18.8:1 que fue necesario para una sola etapa de reaccion [33].

6.2. Aplicacion del disefio de experimentos y la metodologia superficie de respuesta

La metodologia de la superficie de respuesta permitird el estudio de las variables
seleccionadas en los rangos elegidos. Para ello es necesaria la realizacion de un disefio de
experimentos, de entre los cuales se ha elegido el disefio central compuesto ortogonal y rotable,
con cuatro variables. Estas variables seran la concentracion de catalizador en la primera etapa
(A), la relacién molar MeOH:aceite en la primera etapa (B), la concentracion de catalizador en la
segunda etapa (C) y la relacion molar MeOH:aceite en la segunda etapa (D). A su vez, la variable
de respuesta sera el contenido en ésteres metilicos del biodiésel obtenido en cada caso. Esta serd
la variable a optimizar y la que permitira comprobar cémo ha transcurrido cada una de las

reacciones.

El objetivo de desarrollar la metodologia de la superficie de respuesta es conseguir un
modelo, una ecuacion empirica, que represente los datos experimentales y permita la estimacion
del contenido de ésteres a partir de unas condiciones de reaccién determinadas. Para ello los
coeficientes del modelo se calculan por ajuste mediante regresion cuadritica del contenido en
ésteres del biodiésel para los diferentes experimentos. La manera de comprobar si el modelo se
ajusta a la realidad es mediante la realizacién de un andlisis de varianzas, cuyos resultados se
suelen presentar en la conocida como tabla ANOVA. A partir de estos datos también se puede

analizar el efecto de las diferentes variables en el contenido de ésteres metilicos.

Los valores m4s indicativos que aporta la tabla ANOVA son los siguientes [72]:

o Coeficiente de determinacion (R?), se trata de una medida de la calidad del modelo. Toma
valores entre O y 1, siendo mayor la calidad cuanto mas cercano sea el coeficiente de la
unidad. El valor exacto estima la proporcién de varianza en la respuesta que puede ser

atribuida al modelo en lugar de al error experimental.

192



Obtencion de biodiésel a partir de aceite de ricino

o Estadisticos p-valor y F, permiten determinar la magnitud y existencia de efectos sobre la
variable de respuesta. Un p-valor inferior a 0.05 indica que el efecto es significativo para un
intervalo de confianza del 95 %. La razén F proporciona el mismo tipo de informaciéon que
el p-valor para diferentes intervalos de confianza. Para una distribucion tipo F, se puede
definir el valor de F., segun el intervalo de confianza, de modo que todos los valores F
mayores a Fuqe son un indicativo de que el efecto es significativo sobre la variable de
respuesta.

o Término referente al modelo (Modelo), este término viene acompaiado por los estadisticos
p-valor y F, de forma que mediante estos valores se podra comprobar de forma general si el
modelo es significativo; es decir, si los cambios que se producen en la variable respuesta son
debidos a los cambios en los factores del modelo.

o Término denominado como “falta de ajuste”, este término se usa para probar la bondad
con que el modelo se ajusta a los datos experimentales. Se basa en pruebas repetidas y
compara un valor estimado de error con el valor real. Nuevamente los estadisticos p-valor y
F permitirdn identificar si la falta de ajuste es significativa o por el contrario el modelo se

ajusta bien a los datos experimentales.

Ademas de la tabla ANOVA, se dispone de una serie de herramientas como el analisis de
efecto, la grafica de residuos, las comparaciones valores estimados—valores reales... que ayudan a
comprobar que el modelo realmente se ajusta a los datos experimentales y es fiable. Asimismo, se
pueden dibujar graficos tridimensionales o grificos de contorno que ayudan enormemente al

entendimiento de los efectos de cada una de las variables sobre la variable respuesta.

El disefio central compuesto ortogonable y rotable es, probablemente, el disefio
experimental mas utilizado para ajustar superficies de respuesta de segundo orden. Este tipo de
superficies han presentado buenas cualidades para el ajuste de datos procedentes de la
transesterificacion de aceites vegetales [56, 57, 73]. Las variables incorporadas en el disefio deben
codificarse para evitar dificultades afiadidas en la combinacién de diferentes niveles de cada
factor. En la tabla 4.6 se recogen las condiciones experimentales para cada reaccion con el valor
codificado y sin codificar de cada variable y el contenido en ésteres alcanzado en cada uno de los

casos.
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Tabla 4.6. Diseio central compuesto, variables descodificadas y variable de respuesta

Be. A B C D MR Otmel  meill MeOMan? %
1 -2 0 0 0.02 4.50 0.03 3.00 85.9
2 2 0 0 0.10 4.50 0.03 3.00 97.8
3 0 -2 0 0 0.06 3.00 0.03 3.00 84.2
4 0 2 0 0 0.06 6.00 0.03 3.00 97.7
5 0 0 -2 0 0.06 4.50 0.01 3.00 91.3
6 0 0 2 0 0.06 4.50 0.05 3.00 95.0
7 0 0 -2 0.06 4.50 0.03 1.00 84.4
8 0 0 2 0.06 4.50 0.03 5.00 94.0
9 -1 -1 -1 -1 0.04 3.75 0.02 2.00 78.2
10 1 -1 -1 -1 0.08 3.75 0.02 2.00 85.7
11 -1 1 -1 -1 0.04 5.25 0.02 2.00 89.2
12 1 1 -1 -1 0.08 5.25 0.02 2.00 96.0
13 -1 -1 1 -1 0.04 3.75 0.04 2.00 84.0
14 1 -1 1 -1 0.08 3.75 0.04 2.00 90.1
15 -1 1 1 -1 0.04 5.25 0.04 2.00 90.4
16 1 1 1 -1 0.08 5.25 0.04 2.00 92.6
17 -1 -1 -1 1 0.04 3.75 0.02 4.00 83.0
18 1 -1 -1 1 0.08 3.75 0.02 4.00 94.3
19 -1 1 -1 1 0.04 5.25 0.02 4.00 89.9
20 1 1 -1 1 0.08 5.25 0.02 4.00 95.7
21 -1 -1 1 1 0.04 3.75 0.04 4.00 81.7
22 1 -1 1 1 0.08 3.75 0.04 4.00 96.2
23 -1 1 1 1 0.04 5.25 0.04 4.00 92.4
24 1 1 1 1 0.08 5.25 0.04 4.00 96.5
25 0 0 0 0 0.06 4.50 0.03 3.00 92.5
26 0 0 0 0 0.06 4.50 0.03 3.00 93.5
27 0 0 0 0 0.06 4.50 0.03 3.00 92.3
28 0 0 0 0 0.06 4.50 0.03 3.00 91.9
29 0 0 0 0 0.06 4.50 0.03 3.00 93.5
30 0 0 0 0 0.06 4.50 0.03 3.00 94.2
31 0 0 0 0 0.06 4.50 0.03 3.00 92.9

Tras una primera hojeada de la tabla 4.6, se distingue como los mayores porcentajes de
ésteres metilicos se alcanzan en algunas de las muestras llamadas estrella, que ocupan la parte
axial de disefio. Los experimentos con maxima concentracion de catalizador y maxima relacion
molar MeOH:aceite en la primera etapa (exp. 2 y 4, tabla 4.6) son los que superan el 97 % de
ésteres metilicos. En cambio, cuando se toma el valor extremo de catalizador y metanol en la
segunda etapa (exp. 6 y 8, tabla 4.6), el contenido en ésteres es elevado pero no alcanza los
valores anteriores. En el lado contrario se tiene que el experimento que menor conversién
alcanzo, el experimento 9, con concentraciones de KOH de 0.04 y 0.02 mol-L" y relaciones

molares MeOH:aceite de 3.75:1 y 2:1 en la primera y segunda etapa, respectivamente. Las
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condiciones centrales del disefio dieron lugar a un biodiésel con un valor promedio de

contenido en ésteres de 93.0 %.

6.2.1. Analisis numérico de la superficie de respuesta

Una vez realizadas cada una de las reacciones, se procedié al ajuste de los datos
experimentales utilizando diferentes modelos para determinar el que mejor se ajustaba. Se probo
un modelo lineal, un modelo lineal mas las interacciones de las variables dos a dos, otro modelo
que englobaba el anterior mas interacciones de tres factores, un modelo ctbico, un modelo
ctibico mis cuadritico y, por ultimo, un modelo cuadritico que consideraba las variables, sus
cuadrados y sus interacciones dos a dos. De todos los anteriores solo el ultimo (ecuacion 4.1)
mostré un ajuste de buena calidad, al igual que habia ocurrido en trabajos previos para la

reaccion de transesterificacion [56, 57, 73].

y = ﬂo"’ ﬂIA + ﬂzB + ﬂ}C + lB4D + ﬂ5AB + ﬂéAC + ﬂ7AD + ﬂgBC + lBgBD +
PioCD + BirAA+ Biy'BB + p,5:CC + B14DD

4.1)

En la ecuacion anterior, al igual que en la ecuaciéon 1.1 descrita en el capitulo de
introduccion, y representa la variable de respuesta, que en este caso es el contenido en ésteres, £
cada uno de los coeficientes y A, B, C y D cada una de las variables. En el anexo C se muestra la
tabla. ANOVA del modelo, pero a continuacién se han recogido los parametros mas

significativos para el analisis de la bondad del ajuste.

Los diferentes pardmetros expuestos en la tabla 4.7 ponen de manifiesto que el modelo
cuadratico obtenido por la metodologia de superficie de respuesta se ajusta adecuadamente a los
datos experimentales. Como datos mas destacables, el coeficiente R* tuvo un valor de 0.966, por
lo que el 96.6 % de la variacion del contenido en ésteres puede predecirse de la relacion con las
variables estudiadas mediante la ecuacion del modelo. El estadistico p-valor para el modelo (p-
valoryege,) mostréd un valor menor de 0.0001. Al ser esta una cifra menor de 0.05, se puede
afirmar con un 95 % de confianza que el modelo es significativo, las variaciones sufridas en la
variable respuesta se deben a cambios en los factores del modelo. Y como ultimo componente
clave, el pardmetro “falta de ajuste” presenté un p-valor de 0.0941, mayor de 0.05; lo que indica

que el modelo no presenta falta de ajuste con un nivel de confianza del 95 %.
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Tabla 4. 7. Coeficientes vy significacién del modelo cuadrdtico

Coeficiente de correlacion multiple 0.983
R? 0.966
p-valor Coeficiente B
Modelo 0.0000
Interseccion 0.0000 92.961
Cat. 1 (A) 0.0000 3.159
Relacién MeOH:ac. 1 (B) 0.0000 2.940
Cat. 2 (C) 0.0007 1.046
Relacién MeOH:ac. 2 (D) 0.0000 2.024
AB 0.0101 -0.715
AC 0.0518 -0.515
AD 0.1538 0.367
BC 0.0053 -0.791
BD 0.0035 -0.837
CD 0.7034 0.095
AA 0.0569 -0.376
BB 0.0073 -0.563
CC 0.5211 -0.120
DD 0.0001 -0.906
Vars vs Media 0.0000
2 Vars Int vs Vars 0.0016
Vars Cuadrts vs 2 Vars 0.0009
Falta de ajuste 0.0941

Con los datos proporcionados en la tabla 4.7 también se puede determinar el posible efecto
que ejercera cada uno de los términos del modelo en la variable respuesta. Para ello se
comprueba si este efecto es significativo, con el analisis del p-valor y, a continuacion, la

magnitud y el sentido de dicho efecto en base a los coeficientes B calculados para cada término.

Los términos de cada variable independiente resultaron ser significativos desde el punto de
vista de que su p-valor era de baja magnitud. Todas las variables presentaron efectos similares lo
que lleva a desechar la idea de que el modelo se pueda desarrollar con un menor numero de
variables. En cuanto a los términos de interaccién entre variables, solo fueron significativas las
interacciones AB, BC y BD, es decir, la interacciéon entre concentracion de catalizador y relacion
MeOH:aceite para la primera etapa, la interaccion entre la relacion MeOH:aceite de la etapa 1 y
la concentracién de catalizador de la etapa 2 y la interaccion entre las dos relaciones
MeOH:aceite para las etapas 1 y 2. A modo de ejemplo, el efecto de la interaccién AB
significaria que, en la etapa 1, para diferentes concentraciones de catalizador, la variacion de la
relacion molar MeOH:aceite causara diferente efecto en el contenido en ésteres, experiencia

previamente observada en procesos de obtencién de biodiésel en una sola etapa [56, 74, 75]. Por
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otro lado, de los términos cuadraticos, se destacan los términos de la relacion molar

MeOH:aceite para la primera (BB) y segunda etapa (DD).

La significacion de los términos vistos hasta ahora estan en cierto modo reflejados en los
parametros Vars vs Media, 2 Vars Int vs Vars y Vars Cuadrts vs 2 Vars. Con sus p-valores
menores de 0.05 estan afirmando que la parte lineal del modelo, la parte de las interacciones y la
parte cuadrdtica son significativas, por lo que todos estos miembros son necesarios para la

elaboracién del modelo.

Los valores de los coeficientes B indican que la influencia de cada uno de los términos
lineales es positiva y viene regida por el siguiente orden: concentracion de catalizador etapa 1 >
relacion molar MeOH:aceite etapa 1 > relacién molar MeOH:aceite etapa 2 > concentracién de
catalizador etapa 2. En cambio, los términos cuadraticos y de interaccion, en general, influyeron
en sentido negativo, lo que comienza a indicar que cantidades excesivas de catalizador o alcohol
no conducirdn a mayor contenido en ésteres. De este modo se describirdn superficies de

respuesta curvadas con maximos identificables como ha ocurrido en otros estudios [56, 75, 76].

Los coeficientes representados en la tabla ANOVA para cada uno de los términos del modelo
no se corresponden con los coeficientes £ de la ecuacion 4.1. Esto es debido a que en la tabla
ANOVA se encuentran estandarizados con el objetivo de poder comparar los efectos de todos
los términos en la misma escala, de modo que todos tengan la misma importancia relativa. A la
hora de construir la ecuacion del modelo, es necesario considerar las unidades originales, asi
como las ecuaciones de normalizacion de cada una de las variables. Teniendo en cuenta todo

ello, el modelo propuesto es el siguiente:

Cont. ésteres metilicos (%) = 92.961+ 3.159-A + 2.940-B + 1.046-C + 2.024-D
- 0.894-AB - 0.644-AC + 0.459-AD - 0.989-BC - 1.046-BD + 0.119-CD 4.2)
- 0.470-AA - 0.704-BB - 0.150-CC - 1.133-DD

donde:
.1-0.06
A= Car 17006 (4.3)
0.02
B Relacion MeOH : ac. 1—4.50 4.4)

0.75
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Co Cat. 2—-0.03 4.5)
0.01
D— Relacién MeOH : ac. 2 —3.00 4.6)

1.00

6.2.2. Andlisis grafico de la superficie de respuesta

El examen de los valores numeéricos obtenidos mediante la tabla ANOVA muestran todos los
indicios necesarios para considerar que el modelo es de calidad. No obstante, es necesario
comprobar con una representacion grafica la relacion existente entre los valores experimentales y
los estimados para la variable respuesta. Igualmente, se deberia analizar la grafica de residuos

para comprobar que no existan correlaciones entre las desviaciones y la magnitud de la variable.

En la figura 4.18 y la tabla 4.8 se recogen los valores predichos por el modelo frente a los
datos experimentales, adicionalmente en la grafica se puede observar la correlacion lineal entre

ambos valores y en la tabla la desviacién estandar de los valores calculados.

100
98 r
96
94
92
90
88
86 r
84
82
80 r

i2 y=0.966x +3.124
78 / R? = 0.9657

Cont. ésteres metilicos predicho (% m/m)

76 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1
76 78 80 82 84 86 88 90 92 94 96 98 100

Cont. ésteres metilicos medido (% m/m)

Figura 4.18. Contenido en ésteres metilicos predicho por el modelo frente a los valores medidos

En la figura 4.18 se observa como los puntos representativos de cada dato no distan en gran
medida de la diagonal, linea discontinua donde se encontrarian los datos si la estimacién
coincidiera exactamente con los valores reales obtenidos. La recta dibujada en color azul
coincide con el ajuste por minimos cuadrados de los datos representados en la figura. La
pendiente y ordenada en el origen de dicha recta toman un valor de 0.966 y 3.124,
respectivamente. La cercania del valor de la pendiente a la unidad es otra muestra de que el

modelo se ajusta adecuadamente a los datos experimentales dentro del rango de estudio, pues
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una vez que las condiciones de reaccién no se encuentren en el rango estudiado, puede ocurrir
que la desviacion entre el contenido en ésteres estimado y el real diste en mayor medida. En la
tabla 4.8 se comprueba que la desviacién estandar para los valores estimados presenta valores

bajos, como maximo de 1.542.

Tabla 4.8. Valores del contenido en ésteres metilicos medidos y predichos para los puntos del diseiio de experimentos

Cont. ésteres Cont. ésteres Desv. estandar

Exp. medido, % predicho, % prediccion A B ¢ D
1 85.93 84.762 1.542 -2 0 0
2 97.76 97.398 1.542 2 0 0
3 84.15 84.265 1.542 0 -2 0 0
4 97.67 96.025 1.542 0 2 0 0
5 91.28 90.268 1.542 0 0 -2 0
6 94.97 94.452 1.542 0 0 2 0
7 84.42 84.382 1.542 0 0 0 -2
8 93.97 92.478 1.542 0 0 2
9 78.25 78.34 1.542 -1 -1 =l =l
10 85.68 86.815 1.542 1 -1 -1 -1
11 89.25 90.077 1.542 -1 1 =l =l
12 95.98 94.978 1.542 1 1 -1 -1
13 84.04 83.459 1.542 -1 -1 1 =1l
14 90.08 89.360 1.542 1 -1 1 -1
15 90.37 91.241 1.542 -1 1 1 =l
16 92.58 93.567 1.542 1 1 1 -1
17 83.01 83.325 1.542 -1 -1 =l 1
18 94.28 93.636 1.542 1 -1 -1 1
19 89.93 90.878 1.542 -1 1 =1l 1
20 95.73 97.614 1.542 1 1 -1 1
21 87.69 88.92 1.542 -1 -1 1 1
22 96.18 96.655 1.542 1 -1 1 1
23 92.35 92.517 1.542 -1 1 1 1
24 96.54 96.678 1.542 1 1 1 1
25 92.46 92.961 1.310 0 0 0 0
26 93.46 92.961 1.310 0 0 0 0
27 92.31 92.961 1.310 0 0 0 0
28 91.89 92.961 1.310 0 0 0 0
29 93.54 92.961 1.310 0 0 0 0
30 94.21 92.961 1.310 0 0 0 0
31 92.86 92.961 1.310 0 0 0 0

Los residuales mostraran la diferencia entre el contenido en ésteres real menos el estimado
para cada punto, es decir para cada una de la condiciones experimentales. Esta diferencia puede
ser negativa o positiva y la suma de todos ellos dara como resultado cero. Un ajuste adecuado

debe generar una grafica de residuales en la cual estos se distribuyan de manera aleatoria, de esta
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manera se corrobora que no existe correlaciéon entre los errores obtenidos y la magnitud de los
datos analizados [72]. La figura 4.19 muestra dicha aleatoriedad, corroborando que no se han
producido sesgos en los datos experimentales. El inico dato mas destacable es la alta desviacion

del experimento 20 que presentd un contenido en ésteres menor del esperado.
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Cont. ésteres metilicos medido (% m/m)

Figura 4.19. Grdfico de residuales

6.2.3. Validacion del modelo estadistico

Una vez comprobada la bondad de ajuste del modelo a los datos experimentales se llevo a
cabo su validacion mediante la realizacion de dos pruebas experimentales. Las condiciones en las
que se llevaron a cabo dichos experimentos se exponen en la tabla 4.9. Se trata de condiciones
diferentes a las usadas en el disefio de experimentos, es decir son experimentos que no se han
usado para la obtenciéon del modelo. Ademas se caracterizan por encontrarse en una region

intermedia dentro del poliedro que se considera en el diseio central compuesto que se ha

aplicado.
Tabla 4.9. Condiciones y resultados de los experimentos de validacion
Cont. ésteres Cont. ésteres ..
Exp. A B C D predichos, % medidos, % Error relativo, %
32 0.5 0.5 -0.5 -0.5 94.2 93.8 0.4
33 -0.5 -0.5 0.5 0.5 91.2 92.3 -1.2

Ademsas de las condiciones experimentales, en la tabla anterior se recogen los resultados
obtenidos en cada caso y su valor estimado. La diferencia entre ambos valores se muestra como
error relativo, que tomé valores de 0.4 % y -1.2 % para los experimentos 32 y 33,
respectivamente. Se trata de errores suficientemente bajos que garantizarian que la dispersién de

los datos experimentales es despreciable y que el modelo es un fiel reflejo de la experimentacion.
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En conclusién, se puede afirmar que la validacion del modelo ha dado resultados positivos y el
modelo podria ser una herramienta adecuada para la prediccién del contenido en ésteres de un

biodiésel, una vez conocidas las condiciones experimentales en que se va a obtener dicho

biodiésel.

6.2.4. Estudio de variables mediante analisis de la superficie de respuesta

A partir del modelo obtenido para la prediccién del contenido en ésteres del biodiésel, se
pueden representar graficos de superficie de respuesta que permitan visualizar de manera global
el efecto de todos los factores sobre la concentracidon de ésteres. Estas figuras pueden ser gréificos
tridimensionales o de contorno. En los graficos tridimensionales la superficie de respuesta se
visualiza en un espacio tridimensional en el que la tercera dimension representa la variable
respuesta (contenido ésteres metilicos) sobre el plano bidimensional definido por las
combinaciones de los niveles de dos factores (por ejemplo, concentracién de catalizador en la
etapa 1 (A) y en la etapa 2 (C)), mientras que el resto de variables se mantienen en un valor
constante. Para generar los grificos de contorno, se secciona la superficie de respuesta usando
planos paralelos al conformado por los factores del disefio en ciertos valores de la respuesta.
Cada linea de contorno representa un numero infinito de combinaciones de las cantidades de
las dos variables estudiadas, que generan un mismo valor para la respuesta. El maximo valor del
contenido en ésteres se localizara en el centro de la elipse mas pequefia, correspondiendo a

ciertos niveles de los factores analizados.

Para el analisis del proceso de dos etapas que se analiza en este bloque experimental, se ha
propuesto la utilizacion de varios graficos de la superficie de respuesta combinando diferentes
variables, con el fin de determinar la relaciéon entre ellos y buscar las condiciones mas favorables.
En la primera imagen se muestra el grafico tridimensional para las variables concentracion de
catalizador y relacién molar MeOH:aceite de la etapa 1, manteniendo en sus niveles centrales los

dos factores restantes.
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Cont. ésteres metilicos (% m/m)

3 0.02
Relacién molar MeOH:aceite etapa 1 Conc. catalizador etapa 1 (moI-L'1)

Figura 4.20. Grdfico tridimensional de la superficie de respuesta concentracion de catalizador etapa 1 - relacion MeOH:aceite
etapa 1 (conc. catalizador etapa 2, 0.03 mol-L", relacion MeOH:aceite etapa 2, 3.00:1)

En la figura 4.20 se aprecia un grafico de maximo con el color rojo oscuro representando las
condiciones que llevan al méximo contenido en ésteres. Se comprueba que cuanto mayor son las
proporciones de catalizador y metanol en la primera etapa, se obtendra un biodiésel de mayor
calidad. En estas condiciones se podria pensar en aumentar los limites del disefo para el
catalizador y el metanol en la primera etapa, pero esto repercutiria en una situacién mis
desfavorable econémicamente y solo se estin comprobando los resultados con los niveles
centrales de la concentracién de catalizador y MeOH en la segunda etapa, queda examinar lo
que ocurre cuando estos factores toman otros valores. Por ello se ha representado la figura 4.21
en la cual se estudia la variacién del contenido en ésteres en funcion de la concentracién de
KOH v la relacion MeOH:aceite de la segunda etapa, manteniéndose la cantidad de catalizador y

alcohol de la primera etapa en los valores centrales del disefio.

Cont. ésteres metilicos (% m/m)

1 0.01
Relacién molar MeOH:aceite etapa 2 Conc. catalizador etapa 2 (moI-L'1)

Figura 4.21. Grdfico tridimensional de la superficie de respuesta concentracion de catalizador etapa 2 - relacion MeOH:aceite
etapa 2 (conc. catalizador etapa 1, 0.06 mol-L?, relacion MeOH:aceite etapa 1, 4.50:1)
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Las dos graficas anteriores presentan formas muy similares, el aumento de la concentracion
de catalizador y de la relacién molar MeOH:aceite mejoran los resultados. La principal
diferencia es que cuando se varian las condiciones de la segunda etapa los cambios en el
contenido en ésteres son menos significativos, la curvatura que presenta la grafica es menos
destacada. Por otro lado, la cantidad maxima de metanol no llevé a los mejores resultados, sino
que una relacion molar MeOH:aceite de 4:1 fue la mas adecuada alcanzando contenido en

ésteres mayores del 95 %.

A continuacion se fijan las condiciones de una y otra etapa en los valores que condujeron al
méximo contenido en ésteres en las figuras anteriores. Para la etapa 2 las condiciones mas
favorables fueron 0.05 mol-L!' de KOH y 4:1 de relacion MeOHé:aceite; fijando esos valores, la
superficie de respuesta que se obtiene se muestra en la figura 4.22. En este caso el mayor
contenido en ésteres final se conseguiria con 0.10 mol-L!' de KOH vy 3.5:1 de relacion molar
MeOH:aceite en la primera etapa. Lo que quiere decir que cuando se optimizan las condiciones
de la segunda etapa, se sigue necesitando alta concentracion de catalizador en la primera, pero

baja proporcion de alcohol. En total, suponiendo que se parte de 250 g de aceite, se necesitarian

65.9 g de MeOH y 2.53 g de KOH.
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Figura 4.22. Grdfico de contorno de la superficie de respuesta concentracién de catalizador etapa 1 - relacion MeOH:aceite
etapa 1 (conc. catalizador etapa 2, 0.05 mol-L", relacion MeOH:aceite etapa 2, 4.00:1)

En caso contrario, si se consideran las condiciones de la etapa 1 que llevaron a la mayor
conversion en la figura 4.20, 0.10 mol-L! de KOH y 6:1 de relacion MeOH:aceite, la variacion
de las condiciones en la segunda etapa se verd reflejada por el grafico de contorno de la figura
4.23. El contenido en ésteres predicho supera el 100 %, lo que fisicamente es imposible. Al fin y
al cabo, se pretende que una ecuaciéon matematica describa el comportamiento real de un

proceso, por lo que no es extrano que en determinadas condiciones no se consiga un ajuste
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completamente realista [77]. Aunque también hay que destacar que en la mayoria de las
condiciones nuestro modelo ha dado lugar a resultados muy satisfactorios. Las condiciones en
que se predice un contenido en ésteres mayor del 100 %, se espera que den lugar a conversiones
muy elevadas, considerdndose como condiciones muy favorables para la reaccion. Segun describe
la figura 4.23, las condiciones mas favorables serian una concentraciéon baja (0.01 mol-L! KOH)

y una relacién molar MeOH:aceite cercana a 3.5 en la etapa 2. Suponiendo, nuevamente, que se

parte de 250 g de aceite, se necesitarian 83.5 g de MeOH y 2.00 g de KOH.
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Figura 4.23. Grdfico de contorno de la superficie de respuesta concentracion de catalizador etapa 2 — relacion MeOH:aceite
etapa 2 (conc. catalizador etapa 1, 0.10 mol-L", relacion MeOH:aceite etapa 1, 6.00:1)

En conclusion, con la primera optimizacion se gastaria menos alcohol pero mas catalizador vy,
con la segunda, el efecto seria el contrario. Por lo tanto, lo ideal seria llegar a un equilibrio que
minimice el gasto tanto de alcohol como de catalizador; habiéndose comprobado que existen
zonas amplias que dan lugar a concentraciones de ésteres elevadas, lo que, ademas, confirma la

tolerancia del proceso para diferentes condiciones de trabajo.

6.3. Optimizacion del proceso

Dentro de los rangos estudiados de las variables se puede buscar el valor 6ptimo de estas que
conduzcan al contenido en ésteres maximo. Segtin la ecuacion 4.2, las condiciones que llevarian
al mayor contenido en ésteres serian las del experimento 34 (tabla 4.10). Aunque el modelo
estime un contenido en ésteres mayor de 100 %, el contenido real fue de 97.3 %, por lo tanto,
se espera que No se vaya a conseguir un porcentaje de ésteres mayor del 98 % en ninguna de las
condiciones ensayadas. Por otro lado, las figuras 4.20 - 4.23 muestran amplias zonas con
contenido en ésteres de 96.5 % (limite inferior de la norma EN 14214:2013 V2) o mayor como

es el caso del experimento 35 (tabla 4.10) en el cual se alcanzé un contenido en ésteres de 96.9
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%. Por lo tanto, cabria esperar que todas las condiciones en que se estime un contenido en

ésteres mayor o igual a 96.5 % den lugar a un biodiésel de ~96.5 a ~97.6 % de ésteres.

Tabla 4.10. Condiciones y resultados de los experimentos de validacion

Ex A B C D Cont. ésteres Cont. ésteres Error relativo,
b- predichos, % medidos, % %
34 2 =2 2 2 101.16 97.6 3.6
35 1 1 1 1 96.68 96.9 -0.2

6.3.1. Optimizacién econdémica del proceso

Se han considerado las condiciones en las que el modelo (ecuacién 4.2) prevé que el
contenido en ésteres sea mayor de 96.5 %. Para simplificar solamente se contemplaron los
niveles utilizados en el disefo de experimentos para cada variable, sabiendo que condiciones
cercanas daran lugar a los mismos resultados y que se trata de variables continuas por lo que
habrd infinitas soluciones. Al tratarse de cuatro variables con cinco niveles cada una, el nimero
de combinaciones posibles ascendio a 5 posibilidades, de las cuales solo 74 condujeron a un
porcentaje de ésteres mayor de 96.5 %. A continuacién se pretende hacer una evaluacion

econémica de las posibles condiciones para determinar cudl resultara mas adecuada.

En Espafia, el ano 2009 represento el auge de la produccién de biodiésel. Las plantas de
biodiésel que en ese momento se encontraban en produccién reunian una capacidad productiva
de 2256000 t-afno” (tabla 4.11). La capacidad media por planta ascendia a 62000 t-afio”, aunque
la cifra mas repetida como capacidad de planta fue de 50000 t-afio” [78]. Por esta razoén, se ha
decidido a estudiar el efecto de la utilizacion de una cantidad u otra de catalizador y metanol en
una planta de biodi¢sel que utilice 50000 t-afio” de aceite de ricino que se traduciria en una
cantidad de biodiésel muy similar puesto que en plantas de biodiésel se suelen alcanzar

rendimientos muy elevados [34, 64].
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Tabla 4.11. Capacidad productiva de las plantas de biodiésel que se encontraban en produccién en 2009 [78]

Nombre Localidad Provincia Prc~)dj1,
t-afo
Albabio Nijar Almeria 6000
Bercam Los Yébenes Toledo 6000
Bgal Carburantes de Galicia Begonte Lugo 35000
Biocarburantes Almadén (Grupo Activos) Almadén Ciudad Real 32000
Biocarburantes CLM (Natura) Ocana Toledo 105000
Biocarburantes de Castilla (Biocast) Valdescorriel Zamora 20000
Biocarburos del Almanzora (Biocarsa) Cuevas del Almanzora Almeria 6000
Biocemsa Elda Alicante 20000
Biocom Energia Algemesi Valencia 110000
Biocom Pisuerga Castrojeriz Burgos 8000
Biocombustibles de Ziérbana (BZ) Zierbena Vizcaya 200000
Biodiesel Andalucia 2004 (BIDA) Fuentes de Andalucia Sevilla 36000
Biodiesel Caparroso EHN (Acciona Energia) Caparroso Navarra 70000
Biodiesel Castilla La Mancha (Biodiésel CLM) Santa Olalla Toledo 45000
Biodiésel de Aragon (Bioarag) Altorricon Huesca 50000
Biodiesel De Los Arcos (Solartia) Los Arcos Navarra 35000
Bioenergética Extremena (Bionex) Valdetorres Badajoz 250000
Bionet Europa Reus Tarragona 50000
Bionor Transformacion Berantevilla Alava 30000
Bionorte San Martin del Rey Aurelio Asturias 4000
BioTeruel Albalate del Arzobispo Teruel 10000
Combunet Monzén Huesca 50000
Combustibles Ecologicos Biotel Barajas de Melo Cuenca 72000
Ecoproma Montalbo Montalbo Cuenca 50000
Egal Biodiesel Cerceda A Coruna 40000
Entabén Biocombustibles del Guadalquivir Sevilla Sevilla 50000
Grupo Ecolégico Natural (GEN) Llucmajor Baleares 33000
Hispaenergy del Cerrato Quintana del Puente Palencia 30000
Infinita Renovables Castellon Castellon Castellon 300000
Linares Biodiesel Technologies Linares Jaén 100000
Recyoil (Antes Idae) Alcala de Henares Madrid 15000
Saras Energia Valle de Escombreras Murcia 200000
Seneca Green Catalyst Cordoba Cordoba 1500
Stocks del Vallés BDP Barcelona Barcelona 31000
Transportes Ceferino Martinez Vilafant Girona 5000
UTE Isolux Infinita Renovables Corsan Covian Fuentes de Andalucia Sevilla 150000
Total 2256000

El proceso de produccion de biodiésel que se estd analizando se denomina proceso base-

base, por la utilizacion de dos reactores con catalizador bésico en serie y separacion intermedia

de la glicerina producida; es uno de los métodos mds extendidos para la obtencién de biodiésel

[63]. La utilizacion de unas u otras cantidades de alcohol y catalizador llevan a grandes

variaciones en los gastos variables de materias primas. Por esta razén se evaluo el gasto que
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supondria el metanol, el catalizador y el 4acido para neutralizar el catalizador para los 74 casos
que se espera que condujeran al contenido en ésteres deseado. Ademas se anadié una partida de
beneficios esperada de la venta, en el sector de los fertilizantes, de K;PO, derivado de la
neutralizacion del catalizador. Los precios establecidos para cada sustancia fueron: 0.354 €kg’
para metanol, 1.40 €kg' para KOH, 0.30 €kg' para H;PO, y 0.48 €kg' para K;PO, [79, 80].
Para el calculo del metanol consumido se debe tener en cuenta que parte del alcohol alimentado
se recupera, concretamente, como se verd en el apartado de analisis econdmico, se puede
considerar que un 90 % del metanol no reaccionado se recupera. Teniendo en cuenta esta tasa
de recuperacion de metanol y considerando hipotéticamente que la conversién de aceite a
biodiésel fuera de 100 %, en la figura 4.24 se representa el gasto en alcohol, catalizador y
neutralizador menos el beneficio de la venta de la sal de neutralizaciéon por litro de biodiésel
obtenido para las diferentes condiciones de reaccion. Cada una de las barras corresponde a unas
condiciones determinadas, de modo que los procesos mas favorables serian los nimeros 57, 58,
39 y 41. Estos numeros corresponderian a la relacion MeOH:aceite y la concentracion de

catalizador para el primer y el segundo reactor mostradas en la tabla 4.12.
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Condiciones experimentales

Figura 4.24. Estimacion del coste de MeOH, KOH y H;PO, menos los beneficios por la venta de K;PO, por cada litro de

biodiésel para diferentes condiciones experimentales

Tabla 4.12. Condiciones experimentales con menor coste de parte de la materia prima por cada litro de biodiésel

Cat. 1, mol-L! Relacion MeOH:ac. 1 Cat. 2, mol-L! Relaciéon MeOH:ac. 2
57 0.06 6.00 0.01 3.00
58 0.08 6.00 0.01 2.00
39 0.08 5.25 0.01 3.00
41 0.10 5.25 0.01 2.00

Con estas condiciones se procedié a la simulacion del proceso en el programa Unisim

Design. Se comprobé que los procesos 57 y 58 presentaban dificultades en la separacion de la
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fase rica en biodiésel y la fase rica en glicerina, debido a la pequefia diferencia de densidades
entre ellas y la elevada viscosidad de ambas fases. Por lo tanto, se tom¢ la condicion 39 como

condicion de referencia para el estudio econémico de este proceso.

7. REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS

[1] Scholz, V., da Silva, J.N. 2008 "Prospects and risks of the use of castor oil as a fuel" Biomass and
Bioenergy, 32, 95-100.

[2] Recalde, E.R., Duran, J.M., 2009 "Cultivos energéticos alternativos" Centro Iberoamericano de
Investigacion y Transferencia de Tecnologia en Oleaginosas, www.oleoecuador.com.

[3] Dias, ].M., Araujo, ].M., Costa, ].F., Alvim-Ferraz, M.C.M., Almeida, M.F. 2013 "Biodiesel production
from raw castor oil" Energy, 53, 58-66.

[4] Duran, ].M., Retamal, N., Moratiel, R., De Paula, V. 2009 "El cultivo de ricino (Ricinus communis L.) en
Andalucia: Una alternativa para produccién de biodiésel" Centro Iberoamericano de Investigacion vy
Transferencia de Tecnologia en Oleaginosas Cultivos Energéticos Alternativos, 39-58.

[5] Koutroubas, S.D., Papakosta, D.K., Doitsinis, A. 1999 "Adaptation and yielding ability of castor plant
(Ricinus communis L.) genotypes in a Mediterranean climate" European Journal of Agronomy, 11, 227-237.

[6] Ogunniyi, D.S. 2006 "Castor oil: A vital industrial raw material" Bioresource Technology, 97, 1086-1091.

[7] http://faostat.fao.org, Organizacion de las Naciones Unidas para la Alimentacion y la Agricultura
(FAO). Fecha de consulta: septiembre 2014.

[8] Karmakar, A., Karmakar, S., Mukherjee, S. 2010 "Properties of various plants and animals feedstocks
for biodiesel production" Bioresource Technology, 101, 7201-7210.

[9] Yang, L., Takase, M., Zhang, M., Zhao, T., Wu, X. 2014 "Potential non-edible oil feedstock for
biodiesel production in Africa: A survey" Renewable and Sustainable Energy Reviews, 38, 461-477.

[10] Bora, M.M., Deka, R., Ahmed, N., Kakati, D.K. 2014 "Karanja (Millettia pinnata (L.) Panigrahi) seed oil

as a renewable raw material for the synthesis of alkyd resin" Industrial Crops and Products, 61, 106-114.
[11] Conceicao, M.M., Candeia, R.A., Silva, F.C., Bezerra, A.F., Fernandes, ].V.]., Souza, A.G. 2007
"Thermoanalytical characterization of castor oil biodiesel" Renewable and Sustainable Energy Reviews, 11,

964975.

[12] Berman, P., Nizri, S., Wiesman, Z. 2011 "Castor oil biodiesel and its blends as alternative fuel"
Biomass and Bioenergy, 35, 2861-2866.

[13] Canakci, M., Van Gerpen, ]J. 2001 "Biodiesel production from oils and fats with high free fatty acids"
Transactions of the American Society of Agricultural Engineers, 44, 1429-1436.

[14] Van Gerpen, ]., Shanks, B., Pruszko, R., Clements, D., Knothe, G. 2004 "Biodiesel production
technology" Subcontractor Report. National Renewable Energy Laboratory NREL/SR-510-36244,

208



Obtencion de biodiésel a partir de aceite de ricino

[15] Atadashi, I.M., Aroua, M.K., Abdul Aziz, A.R., Sulaiman, N.M.N. 2013 "The effects of catalysts in
biodiesel production: A review" Journal of Industrial and Engineering Chemistry, 19, 14-26.

[16] Lam, M.K., Lee, K.T., Mohamed, A.R. 2010 "Homogeneous, heterogeneous and enzymatic catalysis
for transesterification of high free fatty acid oil (waste cooking oil) to biodiesel: A review" Biotechnology

Advances, 28, 500-518.

[17] Diaz, A.C. 2002 "Fundamentos de quimica analitica: equilibrio iénico y andlisis quimico"
Universidad Nacional de Colombia. Bogota.

[18] Guthrie, J.P. 1978 "Hydrolysis of esters of oxy acids: pKa values for strong acids" Canadian Journal of
Chemistry, 56, 2342-2354.

[19] Ramezani, K., Rowshanzamir, S., Eikani, M.H. 2010 "Castor oil transesterification reaction: A kinetic
study and optimization of parameters" Energy, 35, 4142-4148.

[20] Rashid, U., Anwar, F., Moser, B.R., Ashraf, S. 2008 "Production of sunflower oil methyl esters by
optimized alkali-catalyzed methanolysis" Biomass and Bioenergy, 32, 1202-1205.

[21] Rashid, U., Anwar, F. 2008 "Production of biodiesel through optimized alkaline-catalyzed
transesterification of rapeseed oil" Fuel, 87, 265-273.

[22] Dorado, M.P., Ballesteros, E., Lopez, F.J., Mittelbach, M. 2004 "Optimization of alkali-catalyzed

transesterification of Brassica Carinata oil for biodiesel production" Energy & Fuels, 18, 77-83.

[23] Encinar, ].M., Gonzalez, ].F., Sabio, E., Ramiro, M.]. 1999 "Preparation and properties of biodiesel
from Cynara cardunculus L. oil" Industrial & Engineering Chemistry Research, 38, 2927-2931.

[24] Meher, L.C., Vidya Sagar, D., Naik, S.N. 2006 "Technical aspects of biodiesel production by

transesterification—a review" Renewable and Sustainable Energy Reviews, 10, 248-268.

[25] Encinar, J.M., Gonzilez, ].F., Rodriguez-Reinares, A. 2005 "Biodiesel from used frying oil. Variables
affecting the yields and characteristics of the biodiesel" Industrial & Engineering Chemistry Research, 44, 5491-
5499.

[26] Balat, M., Balat, H. 2010 "Progress in biodiesel processing" Applied Energy, 87, 1815-1835.

[27] Leung, D.Y.C., Wu, X., Leung, M.K.H. 2010 "A review on biodiesel production using catalyzed
transesterification" Applied Energy, 87, 1083-1095.

[28] Sree, R., Seshu Babu, N., Sai Prasad, P.S., Lingaiah, N. 2009 "Transesterification of edible and non-
edible oils over basic solid Mg/Zr catalysts" Fuel Processing Technology, 90, 152-157.

[29] Montoya, J. 2009 "Modelamiento y simulacion de la cinética de transesterificacion del aceite de ricino
con alcohol etilico, catalizada con NaOH" Tesis doctoral. Universidad Nacional de Colombia.

[30] Meneghetti, S., Meneghetti, M., Wolf, C., Silva, E., Lima, G., Coimbra, M., Soletti, J., Carvalho, S.
2006 "Ethanolysis of castor and cottonseed oil: A systematic study using classical catalysts" JAOCS, Journal
of the American Oil Chemists' Society, 83, 819-822.

[31] Canoira, L., Garcia Galean, J., Alcantara, R., Lapuerta, M., Garcia-Contreras, R. 2010 "Fatty acid
methyl esters (FAMEs) from castor oil: Production process assessment and synergistic effects in its
properties" Renewable Energy, 35, 208-217.

209



Capitulo 4

[32] Ma, F., Hanna, M.A. 1999 "Biodiesel production: a review" Bioresource Technology, 70, 1-15.

[33] Sanchez, N., Sanchez, R., Encinar, ].M., Gonzélez, ].F., Martinez, G. 2015 "Complete analysis of
castor oil methanolysis to obtain biodiesel" Fuel, 147, 95-99.

[34] Santana, G.C.S., Martins, P.F., de Lima da Silva, N., Batistella, C.B., Maciel Filho, R., Wolf Maciel,
M.R. 2010 "Simulation and cost estimate for biodiesel production using castor oil" Chemical Engineering
Research and Design, In Press, Corrected Proof,

[35] Tan, K.T., Lee, K.T. 2011 "A review on supercritical fluids (SCF) technology in sustainable biodiesel
production: Potential and challenges" Renewable and Sustainable Energy Reviews, 15, 2452-2456.

[36] Varma, M.N., Madras, G. 2007 "Synthesis of biodiesel from castor oil and linseed oil in supercritical
fluids" Industrial & Engineering Chemistry Research, 46, 1-6.

[37] Rodriguez-Guerrero, J.K., Rubens, M.F., Rosa, P.T.V. 2013 "Production of biodiesel from castor oil
using sub and supercritical ethanol: Effect of sodium hydroxide on the ethyl ester production" The Journal

of Supercritical Fluids, 83, 124-132.
[38] Vieitez, 1., Pardo, M.]., da Silva, C., Bertoldi, C., de Castilhos, F., Oliveira, ].V., Grompone, M.A.,
Jachmanidn, 1. 2011 "Continuous synthesis of castor oil ethyl esters under supercritical ethanol" The

Journal of Supercritical Fluids, 56, 271-276.

[39] Yin, ].-Z., Xiao, M., Wang, A.-Q., Xiu, Z.-L. 2008 "Synthesis of biodiesel from soybean oil by coupling
catalysis with subcritical methanol" Energy Conversion and Management, 49, 3512-3516.

[40] Encinar, J.M., Pardal, A., Martinez, G. 2012 "Transesterification of rapeseed oil in subcritical
methanol conditions" Fuel Processing Technology, 94, 40-46.

[41] Ghoreishi, S.M., Moein, P. 2013 "Biodiesel synthesis from waste vegetable oil via transesterification
reaction in supercritical methanol" The Journal of Supercritical Fluids, 76, 24-31.

[42] Demirbas, A. 2002 "Biodiesel from vegetable oils via transesterification in supercritical methanol"
Energy Conversion and Management, 43, 2349-2356.

[43] Kusdiana, D., Saka, S. 2001 "Kinetics of transesterification in rapeseed oil to biodiesel fuel as treated
in supercritical methanol" Fuel, 80, 693-698.

[44] Franca, B.B., Pinto, F.M., Pessoa, F.L.P., Uller, A.M.C. 2008 "Liquid-Liquid Equilibria for Castor Oil
Biodiesel + Glycerol + Alcohol" Journal of Chemical & Engineering Data, 54, 2359-2364.

[45] Eze, V.C., Harvey, A.P., Phan, A.N. 2015 "Determination of the kinetics of biodiesel saponification
in alcoholic hydroxide solutions" Fuel, 140, 724-730.

[46] Kapilan, N., Baykov, B.D. 2014 "A review on new methods used for the production of biodiesel"
Petroleum & Coal, 56, 62-73.

[47] Motasemi, F., Ani, F.N. 2012 "A review on microwave-assisted production of biodiesel" Renewable and

Sustainable Energy Reviews, 16, 4719-4733.

[48] Paranjpe, G.R., Deshpande, P.Y. 1935 "Dielectric properties of some vegetable oils" Proceedings of the
Indian Academy of Sciences - Section A, 1, 880-886.

210



Obtencion de biodiésel a partir de aceite de ricino

[49] Say, M.G., Laughton, M.A., Jones, G.R. 1993 "Electrical engineer's reference book (15th revised

edition)" Newnes, Handcover.

[50] Lizhi, H., Toyoda, K., Ihara, I. 2008 "Dielectric properties of edible oils and fatty acids as a function
of frequency, temperature, moisture and composition" Journal of Food Engineering, 88, 151-158.

[51] Breccia, A., Fini, A., Gonzilez, M., Gonzélez, M.L. 2003 "Las microondas en los procesos quimicos.
Efectos en la sintesis quimica y en los anilisis quimicos" Ingenieria Quimica, 407, 139-143.

[52] Pérez, R. 2009 "Aplicaciéon de microondas en el tratamiento de emulsiones del tipo agua en aceite
(w/0) y aceite en agua (o/w)" Tesis doctoral. Universidad Politécnica de Valencia.

[53] Azcan, N., Danisman, A. 2007 "Alkali catalyzed transesterification of cottonseed oil by microwave

irradiation" Fuel, 86, 2639-2644.

[54] Zhang, J., Chen, S., Yang, R., Yan, Y. 2010 "Biodiesel production from vegetable oil using
heterogenous acid and alkali catalyst" Fuel, 89, 2939-2944.

[55] Jeong, G.-T., Park, D.-H. 2009 "Optimization of biodiesel production from castor oil using response
surface methodology" Applied Biochemistry and Biotechnology, 156, 1-11.

[56] Abuhabaya, A., Fieldhouse, J., Brown, D. 2013 "The optimization of biodiesel production by using
response surface methodology and its effect on compression ignition engine" Fuel Processing Technology,

113, 57-62.

[57] Cavalcante, K.S.B., Penha, M.N.C., Mendonca, K.K.M., Louzeiro, H.C., Vasconcelos, A.C.S., Maciel,
A.P., de Souza, A.G., Silva, F.C. 2010 "Optimization of transesterification of castor oil with ethanol using
a central composite rotatable design (CCRD)" Fuel, 89, 1172-1176.

[58] Lertsathapornsuk, V., Pairintra, R., Aryusuk, K., Krisnangkura, K. 2008 "Microwave assisted in
continuous biodiesel production from waste frying palm oil and its performance in a 100 kW diesel
generator” Fuel Processing Technology, 89, 1330-1336.

[59] Chen, K.-S., Lin, Y.-C., Hsu, K-H., Wang, H.-K. 2012 "Improving biodiesel yields from waste cooking

oil by using sodium methoxide and a microwave heating system" Energy, 38, 151-156.

[60] Lin, Y.-C., Chen, S.-C., Chen, C-E., Yang, P.-M., Jhang, S-R. 2014 "Rapid Jatropha-biodiesel

production assisted by a microwave system and a sodium amide catalyst" Fuel, 135, 435-442.

[61] Encinar, J.M., Gonzilez, ].F., Rodriguez, ].J., Tejedor, A. 2002 "Biodiesel fuels from vegetable oils:
Transesterification of Cynara cardunculus L. oils with ethanol" Energy & Fuels, 16, 443-450.

[62] Leung, D.Y.C., Guo, Y. 2006 "Transesterification of neat and used frying oil: Optimization for
biodiesel production" Fuel Processing Technology, 87, 883-890.

[63] Santori, G., Di Nicola, G., Moglie, M., Polonara, F. 2012 "A review analyzing the industrial biodiesel
production practice starting from vegetable oil refining" Applied Energy, 92, 109-132.

[64] Coronado, C.R., Tuna, C.E., Zanzi, R., Vane, L.F., Silveira, J.L. 2013 "Development of a
thermoeconomic methodology for the optimization of biodiesel production—Part I: Biodiesel plant and
thermoeconomic functional diagram" Renewable and Sustainable Energy Reviews, 23, 138-146.

[65] Coronado, C.R., Tuna, C.E., Zanzi, R., Vane, L.F., Silveira, J.L. 2014 "Development of a
thermoeconomic methodology for optimizing biodiesel production. Part II: Manufacture exergetic cost

211



Capitulo 4

and biodiesel production cost incorporating carbon credits, a Brazilian case study" Renewable and
Sustainable Energy Reviews, 29, 565-572.

[66] Zhang, Y., Dubé¢, M.A., McLean, D.D., Kates, M. 2003 "Biodiesel production from waste cooking oil:

2. Economic assessment and sensitivity analysis" Bioresource Technology, 90, 229-240.

[67] Garcia, M. 2012 "Estudio y simulacion del proceso de produccién de biodiésel: aplicacion a la
prediccion de las propiedades fisicas" Tesis doctoral. Universidad de Zaragoza.

[68] Meneghetti, S.M.P., Meneghetti, M.R., Wolf, C.R., Silva, E.C., Lima, G.E.S., de Lira Silva, L., Serra,
T.M., Cauduro, F., de Oliveira, L.G. 2006 "Biodiesel from Castor Qil: A Comparison of Ethanolysis
versus Methanolysis" Energy & Fuels, 20, 2262-2265.

[69] Barbosa, D.D.C., Serra, T.M., Meneghetti, SM.P., Meneghetti, M.R. 2010 "Biodiesel production by
ethanolysis of mixed castor and soybean oils" Fuel, 89, 3791-3794.

[70] Pena, R., Romero, R., Martinez, S.L., Ramos, M.J., Martinez, A., Natividad, R. 2009
"Transesterification of Castor Oil: Effect of Catalyst and Co-Solvent" Industrial & Engineering Chemistry
Research, 48, 1186-1189.

[71] da Silva César, A., Otivio Batalha, M. 2010 "Biodiesel production from castor oil in Brazil: A difficult
reality" Energy Policy, 38, 4031-4039.

[72] Montgomery, D.C. 2006 "Disefio y andlisis de experimentos" Limusa Wiley, México D.F.

[73] Santos Jr, O.O., Maruyama, S.A., Claus, T., de Souza, N.E., Matsushita, M., Visentainer, ].V. 2013 "A
novel response surface methodology optimization of base-catalyzed soybean oil methanolysis" Fuel, 113,

580-585.

[74] de Lima da Silva, N., Maciel, M., Batistella, C., Filho, R. 2006 "Optimization of biodiesel production
from castor oil" Applied Biochemistry and Biotechnology, 130, 405-414.

[75] de Lima da Silva, N., Benedito Batistella, C., Maciel Filho, R., Maciel, M.R.W. 2009 "Biodiesel
Production from Castor Qil: Optimization of Alkaline Ethanolysis" Energy & Fuels, 23, 5636-5642.

[76] Montoya, J., Benjumea, P., Pashova, V. 2011 "Optimization of the basic ethanolysis of ricin oil using
the response surface methodology" Dyna, 168, 90-97.

[77] Pathak, K., Reddy, K.M., Bakhshi, N.N., Dalai, A.K. 2010 "Catalytic conversion of glycerol to value
added liquid products" Applied Catalysis A: General, 372, 224-238.

[78] http://www.biodieselspain.com. Fecha de consulta: febrero 2012.

[79] Martinez, G. 2012 "Obtencién de biodiésel por transesterificacion de aceites vegetales. Nuevos
métodos de sintesis. Catalisis heterogénea. Radiaciéon microondas" Tesis doctoral. Universidad de
Extremadura.

[80] http://www.methanex.com, Methanex Methanol Price Sheet. December 31, 2014.

212



Capitulo 5

Propiedades del biodiésel.

Comportamiento con el tiempo
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1. INTRODUCCION

La calidad de los combustibles determina el funcionamiento y la vida util de los motores. En
el caso del biodiésel, se han establecido unas normas estandarizadas que aseguran los minimos
de calidad del combustible. En la UE, la norma a cumplir es la EN 14214:2013 V2 que establece
las especificaciones para los ésteres de metilo de acidos grasos comercializados y suministrados
para su empleo bien como combustible de automocion en motores diésel en una concentracion
del 100 %, bien como diluyente para dicho combustible de acuerdo a los requisitos de la norma
EN 590 o Real Decreto 61/2006. Ademas, establece los métodos de ensayo exigidos para la

determinacién de cada uno de los parametros (tabla 5.1).

En Estados Unidos las condiciones de calidad del biodiésel para su uso como combustible se
establecen en la norma ASTM 6751. La comparacién de ambas normas presenta cierta dificultad
desde el punto de vista de que los métodos de ensayo, aunque similares, no son exactamente
iguales. Por otro lado, la norma americana considera validos los valores establecidos tanto para
biodiésel producido con metanol como con etanol, mientras que la norma europea solo es

aplicable para el caso del metanol.

Las propiedades del biodiésel dependen en gran medida de la materia prima elegida para su
produccién. La composicion de 4cidos grasos del aceite o grasa de partida determina
fuertemente los indices de yodo y saponificacion, la densidad, la viscosidad cinemdtica, el
numero de cetano y el punto de obstruccion de filtro en frio del biodiésel. Por su parte, el indice
de acidez, la humedad y los puntos de inflamacién y combustién, serdn independientes de la
materia prima, relacionaindose mas estrechamente con el proceso de purificacion y las

condiciones de almacenamiento del combustible [1].

Una caracteristica importante de los combustibles a la hora de su comercializacion es la
estabilidad que presentan durante su almacenamiento. El biodiésel suele mostrar mayor
deterioro con el tiempo que el diésel mineral [2]. Bondioli y col. [3] y Thompson y col. [4]
estudiaron el deterioro de los ésteres de aceite de colza bajo diferentes condiciones de
almacenamiento; encontraron que el indice de acidez, indice de perdéxidos y la viscosidad
aumentaban con el tiempo. Otros autores encontraron correlacion entre la estabilidad a la
oxidacion y el contenido de tocoferol (antioxidante natural) del combustible [5]. Los aditivos,
tales como antioxidantes y estabilizadores, se afiaden frecuentemente al gasoleo para inhibir la
degradacion de dicho combustible y prolongar su vida durante el almacenamiento. La

incorporacion de aditivos al biodiésel también mejoraria la estabilidad del biocombustible [2].
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Por otro lado, la estabilidad a la oxidacion del biodiésel también se ve afectada por otros factores

externos como las temperaturas elevadas, la luz, la presencia de metales y otros parametros que

pueden acelerar la oxidacién [6, 7].

En la presente tesis doctoral se ha obtenido biodiésel a partir de grasas animales y aceite de

ricino, estas materias primas presentan propiedades muy diferentes que previsiblemente

afectaran a las caracteristicas del biodiésel producido. Por esta razén, en este apartado se

estudian las propiedades del biodiésel obtenido a partir de cada una de dichas materias primas

asi como la evolucion de sus propiedades con el tiempo de almacenamiento, comparando estas

con las propiedades de un biodiésel obtenido a partir de aceite de colza.

Tabla 5.1. Especificaciones de la norma europea EN 14214:2013 V2 para biodiésel

Limites
Propiedad Unidad Método de ensayo
Minimo Maximo
Contenido en ésteres metilicos % (m/m) 96.5 = EN 14103
Densidad a 15 °C kg-m? 860 900 EN ISO 3675/12185
Viscosidad a 40 °C mm?s’ 3.50 5.00 EN ISO 3104
Punto de inflamacion °C 120 - EN ISO 3679
Contenido en azufre mg-kg'! - 10.0 EN ISO 20846,20884
Residuo carbonoso % (m/m) - 0.30 EN ISO 10370
Numero de cetano - 51.0 - EN ISO 5165
Contenido en cenizas sulfatadas % (m/m) - 0.02 ISO 3987
Contenido en agua mg-kg'! - 500 EN ISO 12937
Contaminacion total mg-kg! - 24 EN 12662
Corrosion en lamina de cobre Clasificacion Clase 1 EN ISO 2160
Estabilidad a la oxidacion a 110 °C Horas 6.0 - EN 14112
Indice de acidez mggon'g’ = 0.50 EN 14104
Indice de yodo gpp-100g! - 120 EN 14111
Ester metilico de acido linolénico % (m/m) = 12.0 EN 14103
?Zf;iseﬁle;g;;os poli-insaturados (> 4 % (m/m) B 1 _
Contenido en metanol % (m/m) = 0.20 EN 14110
Contenido en monoglicéridos % (m/m) - 0.80 EN 14105
Contenido en diglicéridos % (m/m) = 0.20 EN 14105
Contenido en triglicéridos % (m/m) - 0.20 EN 14105
Glicerol libre % (m/m) = 0.02 EN 14105
Glicerol total % (m/m) - 0.25 EN 14105
Metales del grupo I (Na+K) mg-kg'! - 5.0 EN 14108/14109
Metales del grupo II (Ca+Mg) mg-kg! - 5.0 EN 14538
Contenido en fosforo mg-kg'! - 10.0 EN 14107
Propiedad Unidad Limites en climas templados Método de
GradoA  GradoB GradoC GradoD  GradoE  GradoF ensayo

POFF °C, max +5 0 -5 -10 -15 -20 EN 116

Propiedad Unidad Limites en climas articos Método de
Clase 0 Clase 1 Clase 2 Clase 3 Clase 4 ensayo
POFF °C, max -20 -26 -32 -38 -44 EN 116
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2. PROPIEDADES DEL BIODIESEL. COMPORTAMIENTO CON EL
TIEMPO

Las materias primas utilizadas fueron grasas animales, aceite de colza y aceite de ricino; en la
tabla 5.2 se recogen el perfil de 4cidos grasos y las principales propiedades fisico-quimicas de

cada una de ellas.

Tabla 5.2. Perfil de dcidos grasos y propiedades de grasas animales, aceite de colza y aceite de ricino

Grasas Animales Ac. Colza Ac. Ricino
Perfil de acidos grasos, %
Ac. Miristico C14:0 0.76 <0.04 =
Ac. Palmitico C16:0 20.3 4.10 1.30
Ac. Palmitoleico C16:1 2.17 0.17 -
Ac. Estedrico C18:0 11.8 1.72 1.22
Ac. Oleico C18:1 56.9 67.9 3.61
Ac. Linoleico C18:2 7.37 17.1 4.58
Ac. Linolénico C18:3 0.57 7.59 0.39
Ac. Ricinoleico C18:1-OH - - 88.9
Ac. Erucico C22:1 - 0.34 -
Otros 0.13 1.09 -
Densidada 15°C, kgm® %71 %3 9%l
Viscosidad cinematica a 40 °C, ¢St 45.7 35.6 262
Humedad, % 0.13 0.07 0.31
Indice de acidez, mggon-g’ 20.1 0.76 1.19
Numero de acidez, % 10.1 0.38 0.55
[ndice de yodo, g,-(100g)"! 66.8 103 80.5
Indice de saponificacion, mggo-g" 191 188 179
Indice de peroxidos, me orke’ 33 5.5 4.8
Peso molecular estimado, g-mol™ * 719 888 928

* Peso molecular calculado mediante la expresion (2.16)

En base a los estudios realizados en el capitulo 3, para obtener biodiésel de las grasas
animales se utilizé un proceso de dos etapas compuesto por una esterificacion previa con 0.035
mol-L" de H,SO,, 6:1 de relaciéon molar MeOH:grasas, 65 °C y 4 h de reaccion. Después de la
esterificacion se separaron los restos de alcohol y catalizador de las grasas y se procedié a su
transesterificacion con 0.15 mol-L' de KOH, 6:1 de relacion molar MeOH:grasas esterificadas,
65 °C y 2 h de reaccion. Por su parte, el aceite de ricino también se sometié a un proceso en dos
etapas las cuales consistieron, en dos transesterificaciones bésicas en serie afiadiendo catalizador
y metanol fresco en ambas. En base a los resultados obtenidos en el capitulo 4 de la presente
tesis doctoral, la condiciones que se utilizaron fueron 0.08 y 0.04 mol-L"' de KOH en la primer y

segunda etapa, respectivamente, 5.25:1 y 4:1 de relacion molar MeOH:aceite en la primera y
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segunda etapa, respectivamente; asi como 45 °C y 10 min de temperatura y tiempo de reaccion,
respectivamente, en cada una de las etapas. El biodiésel producido a partir de aceite de colza se
consiguié mediante transesterificacion basica utilizando las condiciones que se establecieron
como optimas en trabajos previos [8]: 1% peso de KOH respecto del aceite inicial, 9:1 de
relacion molar MeOH:aceite, 65 °C y 2 h. En la tabla 5.3 se recogen las propiedades del

biodiésel obtenido para cada uno de los casos.

Tabla 5.3. Perfil de dcidos grasos y propiedades del biodiésel de diferentes materias primas

Biodiésel de Biodiésel de Biodiésel de
Grasas Animales Ac. Colza Ac. Ricino
Contenido en ésteres metilicos, % m/m 98.5 99.9 97.1
Ac. Miristico C14:0 0.75 0.04 -
Ac. Palmitico C16:0 20.0 4.09 1.20
Ac. Palmitoleico C16:1 2.14 0.16 -
Ac. Esteirico C18:0 11.7 1.72 0.93
Ac. Oleico C18:1 56.1 68.8 2.93
Ac. Linoleico C18:2 7.27 17.2 3.50
Ac. Linolénico C18:3 0.57 7.56 0.42
Ac. Ricinoleico C18:1-OH - - 88.1
Ac. Erticico C22:1 - 0.31 -
Densidada 15°C, kgm® 83 &5 920
Viscosidad cinemaética a 40 °C, ¢St 4.71 4.54 14.1
Humedad, % 0.05 0.02 0.03
Contaminacion total, mg-kg' 0.321 0.039 0.295
Estabilidad a la oxidacién, h 3.58 5.11 33.42
Indice de acidez, mggon-g’ 0.48 0.40 0.29
Nuamero de acidez, % 0.24 0.20 0.14
Indice de yodo, g;-(100g)" 66.2 100 81.8
Indice de saponificacion, mggon-g” 192 190 178
Indice de peréxidos, m.,0r-kg’ 7.0 5.5 5.0
Punto de inflamacién, °C 175 175 206
Punto de combustion, °C 193 197 218
POFF, °C 8 -6 14

Las tres muestras de biodiésel se almacenaron bajo las mismas condiciones, en botellas de
acero inoxidable cerradas herméticamente y en el interior de un armario, para evitar el contacto
directo con los rayos del sol, con el objetivo de que la exposicion a la luz o a corrientes de aire no

pudieran acelerar su oxidacion [9, 10].
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2.1. Contenido en ésteres y perfil de acidos grasos

De forma tedrica, el biodiésel es una mezcla de ésteres monoalquilicos de 4cidos grasos de
cadena larga; sin embargo, en la practica, el biodiésel estd compuesto por ésteres y en una
pequefia proporcidon por otras sustancias que provienen de la materia de partida o se adicionan
durante el proceso de produccion. Habitualmente el biodiésel puede estar contaminado por
restos de tri-, di- y monoglicéridos que no han reaccionado en su totalidad, glicerol que no se
ha separado del todo, acidos grasos libres, alcohol y catalizador residuales, asi como restos de
humedad. Para controlar la presencia de dichos contaminantes, en la norma europea EN
14214:2013 V2 se han establecido limites particulares para cada uno de ellos y un limite general

al contenido en ésteres. El biodié¢sel debe tener un contenido en ésteres igual o mayor a 96.5 %

(tabla 5.1).

De las muestras de biodiésel analizadas (tabla 5.3), en cuanto al contenido en ésteres
metilicos se refiere, todos cumplen la normativa. Un porcentaje de ésteres metilicos elevado, en
muchos casos, garantiza que el biodiésel cumpla con los limites establecidos para el resto de
propiedades, puesto que supone una contaminacién baja del combustible [11]. Adems3s, el perfil
de acidos grasos del biodiésel suele ser un parametro clave en cuanto a las propiedades del
combustible se refiere. La densidad, viscosidad, estabilidad a la oxidacién, indices de yodo,
saponificacion y perdxidos, asi como el punto de obstruccion de filtro en frio son propiedades
fuertemente afectadas por el perfil de acidos grasos, que esta estrechamente relacionado con el

tipo de alimento (8, 12].

En este trabajo se utilizan tres materias primas de diferentes origenes, con diferente perfil de
4dcidos grasos. Las grasas animales, especialmente las utilizadas en este trabajo que provienen de
los despojos de mataderos, son sustancias que han pasado por procesos de degradacion y
oxidacion, y presentan un porcentaje elevado de 4cidos grasos saturados, 32.45 % en el
biodiésel, frente a los 5.85 % del biodiésel de colza y los 2.13 % del de ricino (tabla 5.3). Esta
caracteristica provocara que el biodiésel presente limitaciones en su uso a bajas temperaturas,
como sera mostrado mas adelante. En el caso del biodiésel de aceite de ricino, presentd un
porcentaje de casi 90 % de ricinoleato de metilo, que por poseer un grupo OH en su estructura,
con capacidad de formar puentes de hidrégeno, sus caracteristicas se vuelven singulares,
mostrando, por ejemplo, mayor densidad y viscosidad que en un biodiésel de otra materia prima
[13]. Este hecho afectara al cumplimiento de las normas de calidad, como se expondra en los

siguientes apartados.
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Por otro lado, se analizo el contenido de ésteres de las muestras almacenadas, con el objetivo
de ver su variacion con el tiempo (figura 5.1). Las tres muestras manifestaron una reduccion
importante de este parametro con el transcurso del tiempo de almacenamiento. Mas de tres

meses de almacenamiento supondria que el contenido en ésteres de las muestras bajara por

debajo del 96.5 % establecido como minimo en la norma EN 14214:2013 V2.

—— Grasas animales
—A— Ac. colza
—#— Ac. ricino
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Figura 5.1. Variacién del contenido en ésteres del biodiésel a lo largo del tiempo de almacenamiento

El biodiésel de aceite de ricino mostré una mas rapida disminucién del contenido en ésteres
siendo el que mayor porcentaje de 4cidos grasos insaturados presentaba (~95 %) y menor
contenido inicial de ésteres. La oxidacion del biodiésel es un proceso de reacciones en multiples
pasos, donde los productos primarios son dienos conjugados e hidroperdxidos que
descomponen e interactian quimicamente los unos con los otros. Las reacciones de
hidroperoxidos incluyen la reorganizacion de productos de similar peso molecular, fision para
dar componentes de cadenas mas cortas (aldehidos, alcoholes, acidos y ésteres de cadenas mds
cortas) y dimerizacién para dar materiales de mayor peso molecular [14, 15]. Por lo tanto, en
general, estas reacciones repercuten en una reducciéon del porcentaje de ésteres que presentan las

muestras.

La auto-oxidacion del biodiésel se ve favorecida por el aumento de la concentracion de
acidos grasos insaturados, ya que el oxigeno actuara sobre las insaturaciones de los 4cidos grasos.
Por lo tanto, resultara logico que el biodiésel con mayor contenido de acidos grasos insaturados
sea el que sufra en mayor medida la oxidacion a lo largo del tiempo. Aunque existen otros
factores adicionales como son la temperatura, el contenido de agua, la presencia de perdxidos y

acidos grasos libres, que también pueden favorecen la degradacion del biodiésel [15].
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2.2. Humedad y contaminacién total

En el procedimiento convencional de produccion de biodiésel, el combustible se lava con
agua para lograr una separacion total del glicerol, metanol y las sales de neutralizacién del
catalizador. Después de este lavado se elimina el agua remanente, de forma que se obtenga un
biodiésel seco puesto que la presencia de dicha sustancia puede acarrear problemas en los
tanques de almacenamiento y el motor. La sedimentacion de agua en el tanque de
almacenamiento puede acabar provocando su corrosion; asi como contribuir al crecimiento de

microorganismos que pueden colmatar filtros del motor y provocar su corrosién [16].

El contenido de agua permitido por la norma EN 14214:2013 V2 es de 500 mg-kg’, que
equivale a un 0.05 %. De esta forma no se rebasa la solubilidad del agua en el biodiésel, que es
de alrededor de 1500 mgkg!, v se evita la suspension de esta como una emulsion o su

decantacién [16].

Todas las muestras del biodiésel preparado cumplieron la normativa en cuanto a humedad se
refiere, el mayor valor fue el de 0.05 % para el biodiésel de grasas animales (tabla 5.3). De forma
general, el biodiésel es mas higroscépico que el diésel, pudiendo absorber hasta 40 veces mas

agua [17].

Con el transcurso del tiempo de almacenamiento se produjo un aumento de la humedad en
las tres muestras (figura 5.2). Aunque el contenido de agua fue inicialmente algo mayor para el
biodiésel de grasas animales, a los 6 meses, la muestra procedente de aceite de ricino presentd
una humedad casi tres veces mayor. Este hecho es justificable por la presencia del grupo
hidroxilo en el ricinoleato de metilo que hace que este biocombustible sea mas higroscépico que
el procedente de otras materias primas [18]. A los tres meses de almacenamiento todas las

muestras superaron el miximo contenido en agua permitido.

Por otro lado, ademas del agua, se miden otros contaminantes del combustible. El parametro
de contaminacion total expresado en mg-kg' es una medida del material insoluble presente en el
biodiésel que no atraviesa un filtro estdindar de 0.8 pum de nitrato de celulosa. Estas impurezas
insolubles podrian causar taponamiento en los filtros del motor o las bombas de inyeccion. La
contaminacién total en el biodiésel es principalmente causada por la presencia de jabones y

sedimentos y una manera de reducir su valor seria mediante la destilacion del producto final

[19].
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Figura 5.2. Variacién de la humedad del biodiésel a lo largo del tiempo de almacenamiento

Las tres muestras de biodiésel mostraron una contaminaciéon total menor de 0.4 mg-kg';
mientras que el valor méximo establecido en la norma EN 14214:2013 V2 es de 24 mg-kg'. Con
el transcurso del tiempo de almacenamiento aumentod esta contaminaciéon, aunque siempre se
mantuvo lejos del limite. La oxidacion del biodiésel lleva a la formacién de especies oligoméricas
que dan lugar, finalmente, a sustancias insolubles que se miden como contaminacién total. Esta
formacion de depdsitos se produce en mayor medida cuanto mayor es el grado de degradacion
del biodiésel y algunos autores han comprobado que se favorece por el aumento de polaridad en
el medio [9, 20]. Las grasas animales son sustancias mas heterogéneas que el aceite de colza que
se ha utilizado en el trabajo, por lo que al biodiésel podrian llevar residuos que elevaran su
contaminacién inicial. Mientras que el aceite de ricino como sustancia mas polar, podria
favorecer en mayor medida la formacion de estas especies insolubles, como se observa en la

figura 5.3.
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Figura 5.3. Variacién de la contaminacion total del biodiésel a lo largo del tiempo de almacenamiento
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2.3. Indice de yodo e indice de saponificacion

Tanto el indice de saponificaciéon como el de yodo son pardmetros fuertemente dependientes
de la materia prima. El indice de yodo mide el grado de insaturaciéon del biodiésel y se expresa
como los gramos de yodo que son absorbidos (por adicion a los dobles enlaces) por cada 100
gramos de muestra. Por lo tanto, el indice de yodo suele aumentar con el nimero de dobles
enlaces de los acidos grasos que componen el biodiésel y suele coincidir con el correspondiente

al aceite o grasa de partida.

En la tabla 5.2 se muestran los valores del indice de yodo para las materias primas utilizadas
en este trabajo, 66.8 g,*100g" para las grasas, 103 g;,-100g” para el aceite de colza y 80.5 g,-100g"
para el aceite de ricino. Estos son similares a los correspondientes al biodiésel obtenido de cada
materia prima (tabla 5.3) y se encuentran por debajo del limite maximo establecido en la norma
EN 14214:2013 V2, de 120 g,-100g’. Un biodiésel con elevado indice de yodo presenta mas
insaturaciones en su estructura por lo que seria mas propenso a sufrir oxidacién; sin embargo,
este parametro no distingue entre acidos grasos poli-insaturados y 4acidos grasos con una tnica
insaturacion, siendo los primeros mucho mas reactivos que los segundos. Esta es una de las
razones por la que no se puede correlacionar directamente este parametro con la estabilidad a la
oxidacion [9]. En nuestro caso, hay que tener en cuenta un aspecto adicional, que las grasas
animales han sufrido procesos de hidrolisis y degradacion antes de haberse tratado para la
produccién del biodiésel, y segun informacion bibliografica, serd probable que no presenten
antioxidantes naturales en su composicién [21]. Por lo tanto, aunque el indice de yodo de su
biodiésel sea menor, podria degradarse en igual o mayor medida que el biodiésel de aceite de

colza o ricino.

Como se observa en la figura 5.4, el indice de yodo no se vio practicamente afectado por el
tiempo de almacenamiento. Otros autores observaron la disminucién de este parametro a
medida que aumentaba el tiempo de almacenamiento y se favorecia la oxidacion de las muestras
[9, 14]. En este sentido debe considerarse que las zonas mas reactivas de los acidos grasos son las
insaturaciones por lo que, en principio, el grado de insaturacion del combustible deberia haber

disminuido.
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Figura 5.4. Variacién del indice de yodo del biodiésel a lo largo del tiempo de almacenamiento

El indice de saponificacion mide los miligramos de KOH necesarios para la neutralizacién de
los 4cidos grasos contenidos en un gramo de biodiésel, bien se hallen libres o combinados en
forma de ésteres. El indice de saponificacién se utiliza, junto al indice de acidez, para calcular el
peso molecular del aceite o grasas (ecuacién 2.16, capitulo 2). Debido a que los 4cidos grasos que
componen los triglicéridos no diferirdn en gran medida de los que compondran el biodiésel, el
indice de saponificaciéon de ambas sustancias tampoco deberian diferir [22]. De hecho,
comparando los valores en las tablas 5.2 y 5.3, se puede constatar que el indice de saponificacion

del biodiésel fue pricticamente igual al de sus materias primas.

2.4. Densidad

La densidad es una de las propiedades mas importantes de los combustibles, especialmente
de los usados en motores de inyeccion. Los sistemas de inyeccién, bombas e inyectores, deben
suministrar el combustible con la mixima precisiéon, con el propésito de que la combustion se
produzca de forma adecuada [23]. Ademds, numerosas propiedades, como el nimero de cetano
o el poder calorifico, estin relacionadas con la densidad [24]. Por su lado, la densidad del
biodiésel depende tanto de la composicion de los ésteres metilicos como de la pureza del
combustible. Conforme disminuye la longitud de la cadena de los 4cidos grasos (el numero de
atomos de carbono) aumenta levemente y el aumento es considerable cuando aumenta el

numero de dobles enlaces, es decir cuando aumenta el grado de insaturacién [25].

La densidad del biodiésel obtenido de grasas animales y aceite de colza es muy similar (tabla
5.3), aun presentando perfiles de acidos grasos diferentes. Debido a la dependencia de la
densidad de la longitud de la cadena y el nimero de dobles enlaces, se han propuesto diferentes

correlaciones que determinan la densidad de cada uno de los ésteres de forma individual y se
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considera que la suma ponderada de dichas densidades da lugar al valor de densidad del
combustible [26-29]. Teniendo en cuenta la composicién de ésteres de cada biodiésel, por la
correlacion expuesta por Ramirez-Verduzco y col. [29] que dio lugar a buenos resultados con el
biodiésel de aceite de colza en experimentacion previa de nuestro grupo de investigacion [1], la
densidad del biodiésel de grasas animales seria de 868 kg-m” y la del procedente de aceite de
colza de 873 kg-m”, valores que distan poco de 873 y 875 kg-m’, que presentaron de forma
experimental, respectivamente. Estos valores de densidad se encuentran dentro de los limites

establecidos por la norma reguladora del biodiésel (tabla 5.1).

De forma separada debe tratarse el valor de densidad del biodiésel de aceite de ricino.
Experimentalmente se ha obtenido un valor de 920 kg-m” por encima de los 900 kg-m” de
maximo que establece la norma europea y esto es debido a la presencia de un 90 % de
ricinoleato de metilo. Este éster presenta un grupo hidroxilo y un doble enlace en su

composicién, que confieren mayor unién entre las moléculas repercutiendo en una densidad

mas elevada [18, 30].

La densidad de las muestras almacenadas se recoge en la figura 5.5. Como puede observarse,
el biodiésel procedente de grasas animales y aceite de colza mostraron un ligero aumento de esta
propiedad con el paso del tiempo. En estudios previos, utilizando biodiésel de aceite de colza se
comprobé que la oxidacion del biodiésel producia un aumento en la densidad debido a la

formacion de productos 4cidos y poliméricos (productos secundarios de la oxidacion) [14].

El biodiésel de aceite de ricino mostré valores de densidad casi invariantes a lo largo del
tiempo. Esto pudo ser debido al menor tiempo de almacenamiento o a que la densidad de los
productos de oxidacién fuera muy similar a la propia densidad del biodiésel, por ser esta de valor

superior a la tipica densidad del biodiésel.
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Figura 5.5. Variacién de la densidad del biodiésel a lo largo del tiempo de almacenamiento
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2.5. Viscosidad

La viscosidad de los aceites vegetales puros es la principal razén por la que se comenzaron a
transformar en ésteres alquilicos para su utilizacion como combustible. La viscosidad de los
aceites suele ser de un orden de magnitud mayor a la de los ésteres de los mismos 4cidos grasos.
La viscosidad cinematica de los ésteres que componen el biodiésel depende en gran medida de la
estructura de los mismos, por lo que las normas que regulan la calidad del biodiésel (EN
14214:2013 V2 y ASTM 6751) establecen unos limites de viscosidad tales que engloban los
ésteres procedentes de determinados dcidos grasos, excluyendo ésteres con cadenas carbonadas

muy cortas o con propiedades que aumenten la viscosidad del biodiésel [11].

Ademas de limitar el tipo de 4acido graso que va a formar parte del biodiésel, la legislacion
establece un rango de viscosidad adecuado para velar por el buen funcionamiento del motor;
puesto que los combustibles con elevada viscosidad dan lugar a una atomizacion pobre al entrar
en la camara de combustion, que se puede traducir en una combustion incompleta y depdsitos
de carbono en los inyectores [25, 31, 32]. Los problemas por viscosidad elevada se acenttian en
climas frios por la mayor magnitud de esta a baja temperatura [33]. En el lado opuesto se
encuentran los combustibles con una viscosidad tan baja que no pueden proporcionar una
lubricacién suficiente para el ajuste de la precision de las bombas de inyeccién, lo que resulta en

la aparicion de fugas o desgaste [32].

Las viscosidades cinemdticas medidas a 40 °C del biodiésel de grasas animales y aceite de
colza cumplieron con los limites legales establecidos (3.50-5.00 ¢St, tabla 5.1); sin embargo, el
biodiésel de ricino presentd un valor mucho mayor, 14.1 cSt, (tabla 5.3). Esta gran diferencia se
explica al conocer la viscosidad cinematica de los ésteres mayoritarios de cada biodiésel, pues
serdn quienes determinen el valor de este parametro para el combustible [29, 34, 35]. En el caso
del biodiésel de grasas y colza, el éster mayoritario es el oleato de metilo, que presenta una
viscosidad cinematica de 4.51 ¢St a 40 °C, mientras que la viscosidad del ricinoleato de metilo,

éster mayoritario en el biodiésel de ricino, es de 15.29 ¢St a 40 °C [31].

Ramirez-Verduzco y col. [29] también propusieron una correlacion entre la viscosidad y la
composicion de acidos grasos del biodiésel. Utilizando dicha correlacion, se estimaba la
viscosidad cinematica para el biodiésel de grasas animales en 4.45 ¢St y el del biodiésel de colza
en 4.25 cSt. Ambos valores distaron en cierta medida de los obtenidos experimentalmente, 4.71
y 4.54 cSt para el biodiésel de grasas y colza, respectivamente (tabla 5.3). Por lo tanto, esta

correlacion mostrd peores resultados a los obtenidos para la densidad.
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Por otro lado, la elevada viscosidad del ricinoleato de metilo estd provocada por la presencia
del grupo OH en la cadena carbonada, capaz de formar puentes de hidrégeno [36, 37]. De modo
que el biodiésel de aceite de ricino presentard una viscosidad muy por encima de los limites

establecidos en la norma EN 14214:2013 V2.

La variacién de esta propiedad a lo largo del tiempo de almacenamiento se muestra en la
figura 5.6. Los cambios observados para el biodiésel de grasas animales y aceite de colza fueron
minimos, aumentando solo en muy pequefa proporcion el valor de este parametro para el
biodiésel de grasas animales. En general, la degradacion del biodiésel ha conducido al aumento
de su viscosidad por la generacion de productos de oxidacion secundarios como, por ejemplo,
compuestos poliméricos oxidados [9, 10, 14]. En cambio, la viscosidad del biodi¢sel de aceite de
ricino mostré una tendencia primeramente a la alza y a continuacién a la baja. Otros
investigadores solo observaron una tendencia creciente de este parametro [30]. En nuestro caso
no se ha conseguido relacionar estas variaciones con los cambios que experimentan otras
propiedades, en todo caso la diferencia entre el valor mds elevado y el mas bajo para la

viscosidad fue de 2.3 %, una variacion bastante pequefia.
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Figura 5.6. Variacién de la viscosidad del biodiésel a lo largo del tiempo de almacenamiento

2.6. Indice de acidez

El indice de acidez es una medida de la concentracion de acidos grasos libres (AGL) que
puede verse afectada por la posible contaminacion del biodiésel con dcidos minerales residuales.
Este parametro puede verse incrementado a lo largo del tiempo de almacenamiento de un
biodiésel por la ruptura de los acidos grasos en cadenas acidas mas cortas o la hidroélisis de los

ésteres metilicos [38]. La presencia de AGL en el biodiésel podria elevar la capacidad de
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corrosion del combustible y favorecer la formacion de depositos en el motor, particularmente en
los inyectores de combustible, al catalizar la polimerizacién en caliente. Aunque por el cardcter

débil de los AGL, estos presentan riesgos mucho mas bajos que los dcidos minerales fuertes [39].

El valor del indice de acidez para las tres muestras de biodiésel se encontraba por debajo del
méximo recogido en la norma EN 14214:2013 V2, de 0.5 mgkon'g” (tabla 5.1). Ademas, este
limite no fue sobrepasado por el biodiésel de aceite de ricino ni de colza a lo largo del tiempo de
almacenamiento (figura 5.7). Solo a partir del décimo mes, comenzé el aumento de este
parametro. Este mismo comportamiento fue observado por Karavalakis y col. [40], mientras que
Bouaid y col. [9] y Ndana y col. [38] observaron un aumento de la acidez del biodiésel desde el

primer momento de su almacenamiento.
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Figura 5.7. Variacién del indice de acidez del biodiésel a lo largo del tiempo de almacenamiento

2.7. Indice de peréxidos

El indice de peréxidos mide la presencia y cantidad de productos de oxidacion primarios,
como son los hidroperoxidos del biodiésel. Es una medida de las unidades de peroxido formadas
durante el proceso de oxidacién y se expresa en miliequivalentes de oxigeno activo por kg de
muestra [41]. Los hidroperéxidos son compuestos inestables que habitualmente se suelen
generar en el primer paso del mecanismo de degradacion por oxidacion del biodiésel, asi la
concentracion de estas especies afectard a parametros como la densidad, viscosidad o ntimero de
cetano [38, 41]. El aumento del indice de peroxidos después del periodo de inducciéon de la
oxidacion del biodiésel podria causar, como ocurre con el indice de acidez, corrosién de los
componentes del sistema de combustible, endurecimiento de las unidades de caucho, fusion de

los elementos moviles y problemas de funcionamiento del motor (7, 42].
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El indice de peroxidos determinado para las muestra iniciales de biodiésel fue de 7.0, 5.5 y
5.0 meqo, kg’ para el biodiésel de grasas animales, aceite de colza y aceite de ricino,
respectivamente (tabla 5.3). Aunque no es el Unico pardmetro a tener en cuenta, para que un
biodiésel presente mayor resistencia a la oxidacion deberia tener un indice de peréxidos lo mas
bajo posible. Un valor elevado indica la presencia de especies inestables que activarin el
mecanismo de degradacion del combustible [9]. Con el transcurso del tiempo de
almacenamiento, generalmente todas las muestras de biodiésel que no han sido tratadas con
aditivos antioxidantes muestran un aumento en el indice de peréxidos [9, 10, 14, 38, 43]. De
igual forma a lo que ocurre con el biodiésel procedente de grasas animales y aceite de colza en el
presente trabajo (figura 5.8). El brusco aumento que sufre el indice de peroxidos para el
biodiésel de colza durante los primeros 3 meses también se observod en biodiésel de aceite de
karanja, con composicion parecida de acidos grasos [10]. En cambio, Bouaid y col. [9] al utilizar
aceites de fritura como materia prima observaron un crecimiento mas lento del indice de
peroxidos, como también se observa en la figura 5.8 para las grasas animales. En el biodiésel de
aceite de ricino no vario el indice de perdéxidos. Sabiendo que propiedades como el contenido
en ésteres del biodiésel de ricino se vio modificado, se espera que este biodiésel haya sufrido
procesos de oxidacién y el hecho de que el indice de peréxidos no cambie puede indicar la

formacion directamente de productos secundarios de oxidacion [10, 14].
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Figura 5.8. Variacién del indice de peréxidos del biodiésel a lo largo del tiempo de almacenamiento

2.8. Estabilidad a la oxidacion

La estabilidad a la oxidacion de un combustible determina la vida y la degradacién potencial
que sufrird este durante su almacenamiento. La oxidacion del biodiésel es principalmente el

resultado de una reaccién radicalaria en cadena que causa la formacion de hidroperdxidos.
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Durante el periodo inicial de almacenamiento, la formacién de hidroperéxidos es muy baja,
denominado periodo de induccién, una vez transcurrido ese tiempo, el nivel de hidroperoxidos
aumenta ripidamente y resulta en un proceso de oxidaciéon muy rapido [44]. El parametro de
estabilidad a la oxidacién establecido en la norma EN 14214:2013 V2 es el periodo de
induccion del combustible en unas condiciones determinadas de temperatura y contacto con

aire. El minimo legislado para Europa es de 6 h.

La estabilidad a la oxidacién depende fuertemente del perfil de acidos grasos de la materia
prima de partida y puede verse alterada por diversos contaminantes que pueda contener el
biodiésel [45]. En el caso de las muestras de biodiésel preparadas en la presente tesis doctoral, la
menor estabilidad a la oxidacion la presentd el biodiésel procedente de grasas animales (3.58 h),
a continuacion el procedente de aceite de colza (5.11 h) y el que mayor estabilidad mostré fue el
biodiésel de ricino (33.42 h) (tabla 5.3). De ellos, solo este tltimo cumpliria la legislacion vigente
en Europa, mientras que las normas ASTM son mis permisivas y marcan el minimo en 3 h, lo

que incluiria a todas las muestras dentro de la legislacién.

De forma general, el biodiésel con alto contenido en 4cidos grasos insaturados, tales como
linoleico y linolénico, es especialmente propenso a la oxidacion [46]. Las tasas de oxidacion
relativas son mayores para el linolenato que para el linoleato de metilo y a su vez ambos
presentan tasas mucho mayores que la del oleato, por la presencia de grupos metileno bis-
alilicos [47]. Esto se atribuye al hecho de que estas cadenas de 4cidos grasos insaturados
contienen los sitios mds reactivos los cuales son particularmente susceptibles del ataque de
radicales libres. Por lo tanto, cabria esperar que el biodiésel de aceite de colza con un 24.76 % de
contenido de linoleato y linolenato de metilo mostrara menor valor de estabilidad a la oxidacién
que el biodiésel de grasas animales que solo cuenta con un 7.84 % de estos 4cidos grasos. Sin
embargo, como se ha indicado con anterioridad, probablemente la falta de antioxidantes

naturales por parte del biodiésel de grasas animales provoque la menor estabilidad [21, 48, 49].

Por otro lado, la elevada estabilidad a la oxidacién del biodiésel de ricino se ha observado en
trabajos previos y probablemente sea debida a la presencia del grupo hidroxilo, que afade

estabilidad extra al aceite y sus derivados mediante la prevenciéon de la formaciéon de

hidroperoxidos [13, 37, 50].

En la figura 5.9 se muestra la evoluciéon del pardmetro estabilidad a la oxidacién para las
muestras almacenadas. Tanto el biodiésel de aceite de colza como de grasas animales

experimentaron disminucion en el tiempo necesario para su oxidacién conforme se aumentaba
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el periodo de almacenamiento, como habia ocurrido con otras muestras en trabajos anteriores
[40, 51]. Sin embargo, el biodiésel de aceite de ricino mostré un mayor periodo de induccién
para la muestra con mayor tiempo de almacenamiento. En un estudio del propio aceite de ricino
se comprobd que cuando transcurria un tiempo almacenado se producia una reaccion entre el
grupo hidroxilo y el carboxilo del aceite, para formar poliésteres de mayor peso molecular [37].
Ademas los productos de degradacion del biodiésel solian ser intermedios de oxidacion,
también, de mayor peso molecular que serian mis estables hasta temperaturas mas elevadas [52]
y la presencia del grupo hidroxilo prevendria la formacion de hidroperoxidos [37]. Todo ello
podria ser la causa de que el periodo de induccion no disminuya para el biodiésel de ricino a

medida que transcurre el tiempo de almacenamiento.
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Figura 5.9. Variacién de la estabilidad a la oxidacién del biodiésel a lo largo del tiempo de almacenamiento

2.9. Punto de inflamacién y punto de combustién

El punto de inflamacién mide la tendencia de una muestra para formar mezclas inflamables
con el aire, bajo condiciones controladas de laboratorio. Por su parte, el punto de combustién es
la temperatura a la que una llama produce la inflamacion continua de un combustible, siendo
superior al punto de inflamacion. Ambos puntos estin directamente relacionados con la
seguridad en el almacenamiento y la manipulacién del combustible. Valores altos de ambos

disminuyen el riesgo de incendio y hacen mas seguro y estable el almacenamiento del biodiésel.

El punto de inflamacién podria ser fuertemente influenciado por la presencia de pequefas
cantidades de alcohol residual. Se ha llegado a comprobar que basta con un 0.1 % en peso de

metanol para que el punto de inflamacién baje hasta un valor cercano a 80 °C [53]. Este valor se
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encontraria por debajo del minimo legal establecido para el biodiésel, de 120 °C, mientras que

se permite hasta un 0.2 % en peso de metanol (tabla 5.1).

Como se puede observar en la tabla 5.3, las tres muestras de biodiésel obtenidas presentaron
un punto de inflaimacién muy por encima del limite establecido, el mdis bajo de 175 °C.
Adicionalmente, el punto de combustion disté unos 20 °C del de inflamacion con valores entre
193 y 218 °C. Las temperaturas mas altas de inflamacién y combustiéon correspondieron al
biodiésel de aceite de ricino; sin embargo, en un estudio previo se comprobé que esta diferencia
de puntos de inflamacién no repercutia a la hora de su mezcla con diésel mineral [54]. Las
mezclas de biodiésel de aceite de palma (punto inflamacién: 150 °C) con diésel o biodiésel de

ricino con diésel presentaron el mismo punto de inflamacion.

En la figura 5.10 se observa como a lo largo del tiempo de almacenamiento el valor para los
puntos de inflamacion y combustiéon pricticamente no varié para ninguna de las muestras. En
determinados trabajos se observé una disminucién del punto de inflamacion con la degradacion
del biodiésel debido a la formacién de especies de menor tamafio molecular [38, 55], pero este

hecho no se ha manifestado en la presente experimentacion.
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Figura 5.10. Variacién del punto de inflamacién y combustion del biodiésel a lo largo del tiempo de almacenamiento

2.10. Punto de obstruccién de filtro en frio

El punto de obstruccion de filtro en frio (POFF), es la temperatura a la cual un combustible
provoca una obstruccion en un filtro debido a su cristalizacion o gelificacién, de ahi la
importancia de este parametro en el rendimiento del motor diésel. En este sentido, la norma EN

14214:2013 V2 establece un limite para clima moderado y otro para clima artico, de manera que
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cada pais pueda elegir entre ambas opciones. Adicionalmente, se establecen diferentes clases de

biodiésel en funcion de la estacién del afio en que se utilice [56].

De trabajos con diferentes materias primas se ha desprendido que el valor del POFF resulta
mas elevado cuanto mayor es la saturacion de los combustibles [1, 57]. Muestra de ello es el
POFF de 8 °C para el biodiésel de grasas animales y de -6 °C para biodiésel de aceite de colza
(tabla 5.3). En una situacién diferente se encuadra el biodié¢sel de aceite de ricino. El POFF se
establece a la temperatura a la cual un combustible no fluye a través de un filtro de malla de
alambre estandarizado dentro de un tiempo determinado. El inconveniente que presenta el
biodiésel de ricino es que posee elevada viscosidad que con la bajada de las temperaturas se
incrementa, por lo que el biodiésel fluye a baja velocidad a través del filtro llegando a sobrepasar

el tiempo establecido, aunque sin haber obstruido el filtro. Este es el hecho que justifica un

POFF de 14 °C como le ocurre a este tipo de biodiésel (tabla 5.3).

Se midié este parametro para todas las muestra tomadas a lo largo del tiempo de cada
biodiésel almacenado, pero no se produjeron variaciones respecto a los valores iniciales; por lo
que se decidié no mostrar los resultados. De modo que el tnico biodiésel que segiin su POFF
podria utilizarse seria el procedente de aceite de colza, cumpliendo la norma EN 14214:2013 V2

como un biodiésel de clase A, B y C para climas templados (tabla 5.1).

3. PROPIEDADES DEL BIODIESEL. CUMPLIMIENTO DE LA
NORMATIVA CORRESPONDIENTE

En este apartado se ha querido recopilar el cumplimiento o no de las diferentes
especificaciones que se establecen en la norma EN 14214:2013 V2 para las tres muestras
preparadas de biodiésel. Asi como las opciones posibles para la utilizacion de cada biodiésel en

caso de no cumplir la normativa.

El biodiésel procedente de aceite de colza cumpliria todos los pardmetros analizados en este
estudio, excepto la estabilidad a la oxidacién, cuyo periodo de induccién fue de 5.11 h, mientras
que el minimo es de 6 h. Una posible soluciéon seria afladir una carga adecuada de aditivos
antioxidantes que aumentaran la estabilidad de este combustible [40, 48]. Por otro lado, seria
conveniente tener precauciones especiales durante el almacenamiento como el limitar la

exposicion del biodiésel a la humedad, puesto que en la prueba realizada, a los 3 meses de
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almacenamiento se sobrepasé el limite establecido (figura 5.2). Estas precauciones, deberian
repercutir en el cambio del contenido en ésteres, permitiendo que este también se mantuviera

dentro de los limites legales.

En cuanto al biodiésel procedente de grasas animales, los principales inconvenientes los
muestra en la estabilidad a la oxidacion y el comportamiento a bajas temperaturas. La estabilidad
a la oxidacién, al igual que en el caso del biodiésel de aceite de colza, se solventa con la
introduccion de antioxidantes como podrian ser el 3-tert-butil-4-hidroxianisol o pirogalol que
dieron buenos resultados con biodiésel de sebo de vaca [48]. En cuanto a las propiedades a bajas
temperaturas, es posible su mejora con la mezcla de este tipo de biodiésel con aquellos
procedentes de aceites vegetales con mayor grado de insaturacién. Muestras de biodiésel
procedente de sebo de vaca y pollo mostraron puntos de obstruccion de filtro en frio de 14y 3
°C, respectivamente; mientras que en una mezcla con un 80 % de biodiésel de soja o colza se
conseguiria un POFF menor de -1 °C. Ademas, la inclusion de aditivos mejoradores de las
propiedades en frio disminuyeron los POFF anteriores en 2-3 °C [58]. Por ultimo, también
habria que tener precaucién con la exposicion a la humedad, pues este biodiésel también
aumento su contenido en agua en los primeros meses de almacenamiento (figura 5.2), y se
espera que con estas medidas el contenido en ésteres no baje del valor permitido en un tiempo

prudencial.

En ultimo lugar se trata de comentar las propiedades del biodiésel procedente de aceite de
ricino. Este biodiésel, por tener un elevado porcentaje del ricinoleato de metilo en su
composicion (tabla 5.3), presenta un valor excepcionalmente elevado de densidad y viscosidad,
que, por ejemplo, repercute directamente en el valor del POFF. Las posibles soluciones para
corregir estos elevados valores pasarian por la utilizacion de mezclas de diferentes tipos de
biodiésel o la mezcla con el diésel mineral. La utilizacion de una mezcla 20/80 de biodiésel de
ricino y de palma, cartamo, algodén o soja, lograria que la viscosidad se mantuviese en un valor
aceptado por la normativa europea [54, 59]. Asi como, una mezcla 50/50 de biodiésel de ricino y
soja daria lugar a un biodiésel con una densidad dentro de los limites establecidos [13]. En
cuanto a las mezclas con diésel N. 2, la mezcla formada deberia cumplir la normativa establecida
para el diésel mineral, para Espafia, el Real Decreto 61/2006. La densidad deberia encontrarse
entre 820 y 845 kg'm”, para lo cual no se podria afadir mas de un 12 % de biodiésel [60]. El
rango establecido para la viscosidad del diésel es de 2.0 a 4.5 ¢St a 40 °C, por lo que mezclas de
hasta 30 % de biodiésel se encontrarian dentro del rango marcado [60, 61]. Sobre el punto de
obstruccién de filtro en frio en mezclas con diésel, resultd haber menos restricciones que en las

dos propiedades anteriores. Solo al alcanzarse un porcentaje de ésteres metilicos mayor al 50 %
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se identifico el efecto del biodiésel de ricino y con un 70 % de este ultimo el POFF no habia
superado aun -10 °C [60], el maximo de este pardmetro para Espaia durante el invierno. Por
ultimo, destacar con mas énfasis la precaucion que se debe tener con este biodiésel en cuanto al
contacto con la humedad. Su caricter higroscépico se ve incrementado por la presencia del
grupo hidroxilo, por lo que cabria la posibilidad de que en poco tiempo de almacenamiento este

parametro no cumpliera con la normativa establecida para el biodiésel [18].
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Andlisis economico de la obtencion de biodiesel

1. INTRODUCCION

Un andlisis econémico preliminar es una buena herramienta para determinar la viabilidad o
no de un proceso asi como para poder decidir entre diferentes alternativas a la hora de elaborar
un mismo producto [1]. Para llevar a cabo este analisis, serd necesaria la descripcion del
diagrama de flujo del proceso sobre el que posteriormente se puedan obtener el balance de masa
y de energia correspondientes. Para ello, se llevo a cabo la simulacion del proceso mediante el
programa Unisim Design. Tras ello se dimensionaron los equipos principales y, como se viene
haciendo en otros trabajos recogidos en bibliografia, se utilizaron principios y elementos
caracteristicos de métodos de estimacion por parametros para la determinacion del coste de la

planta, asi como del proceso de produccion final [2-7].

Se ha estudiado la obtencion de biodiésel a partir de aceite de ricino y de grasas animales. En
el caso del aceite de ricino, se utilizé el proceso de dos etapas de transesterificacion bésica vy el
proceso en condiciones subcriticas de metanol. Para las grasas animales el proceso estudiado fue
la esterificacion 4cida seguida de transesterificacion basica. Se estudiaron dos capacidades de
planta, la primera de ellas fue 50000 t-afio” de aceite o grasas. Sin embargo, segun datos
publicados por Anagrasa, la asociacién nacional de industrias transformadoras de grasas y
subproductos animales [8], que retine un 90 % de los transformadores nacionales, la produccion
anual espafola de grasas animales de categoria C1 y C2, las cuales no pueden utilizarse para la
industria de fabricacién de piensos animales, es de 53000 t. Por esta razdn, se estudio el coste de
produccién de biodiésel para una planta de menor capacidad: 16000 t de alimento al afo, que
representaria aproximadamente un tercio de la produccion de grasas. Para cada uno de los
procesos, inicialmente, se simulé la planta con capacidad de tratar 50000 t-afio’ de aceite o
grasas y se estimo su coste. A partir de este, con ecuaciones que correlacionan la capacidad de la

planta con su coste (ecuacion 6.1) se obtuvo el coste de la planta de menores dimensiones.

2. OBTENCION DE BIODIESEL A PARTIR DE ACEITE DE RICINO
MEDIANTE EL PROCESO EN DOS ETAPAS

2.1. Simulacién del proceso

El proceso a simular consiste en dos etapas en serie de transesterificacion basica, que es

conocido como proceso base-base. En la industria del biodiésel es habitual encontrar
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produccién por cargas debido a la heterogeneidad de los alimentos que se utilizan. Sin embargo,
el proceso de separacién y purificacion de los productos suelen llevarse a cabo en régimen
continuo. Ademas, cuando se trata de plantas de grandes dimensiones lo habitual también es
trabajar en régimen continuo [9]. Por lo tanto se simulé un proceso continuo que constaba de
una primera etapa de reaccién con separacién de la fase rica en glicerina y una segunda etapa en
la que se recuperaba el metanol no reaccionado, se purificaba el biodié¢sel y se obtenia glicerina
con diferente grado de pureza. En nuestro caso no se consideré la purificacion de la corriente de

glicerina, Gnicamente se recupero el alcohol no reaccionado.

En la figura 6.1 se muestra el diagrama de flujo del proceso, realizado con el programa
Unisim Design, y en la tabla 6.1 se recoge la principal informacion de las corrientes que se han
considerado mas trascendentes. En la simulacion del proceso no se realizo estudio de integracion
energética, por lo que los intercambiadores de calor no se optimizaron. Ademas, no se tuvo en
cuenta la caida de presiéon real que se puede sufrir en los diferentes equipos, por lo que la
colocacién y potencia de las bombas también deberia revisarse a la hora de pasar a una

estimacion econdmica mas exhaustiva.

Para la simulacién, el primer paso fue la definicién de los compuestos quimicos. Se
consideraron metanol, glicerol, NaOH y H,O de la biblioteca del programa. El NaOH se
considero, en lugar del KOH porque este ultimo no se encontraba definido en la biblioteca del
programa y ambos presentan propiedades similares. En cuanto al aceite y al biodiésel, se
considerod que el primero estaba compuesto tinicamente por el triglicérido del acido ricinoleico y
el segundo por ricinoleato de metilo. Ambos componentes no se encontraban descritos en la

biblioteca del programa y se definieron como componentes hipotéticos introduciendo parte de

sus propiedades y su estructura UNIFAC [10, 11].

Definidos los componentes del sistema, se eligié un modelo termodinamico que permitiera la
estimacion de las propiedades fisico-quimicas y termodindmicas de las mezclas de compuestos
que se darfan en el proceso. Teniendo en cuenta la presencia de componentes altamente polares
como metanol y glicerol, asi como la presencia de hidréxido de sodio, el modelo recomendado
desde las guias del propio programa fue el modelo de actividad “Extended NRTL (Non Random
Two-Liquids)”. Ademas se comprobd que el modelo reproducia fielmente los datos de
equilibrio liquido-liquido de las fases metanol-glicerol-biodiésel para el ricino [12, 13], un

aspecto importante en este proceso.
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Tabla 6. 1. Informacion de las principales corrientes del proceso |

Nombre de la corriente 1”7 2 3 4 5 6 7
Temperatura, °C 45.0 20.0 20.0 45.0 25.0 25.0 20.0
Presion, kPa 250 101 101 250 250 250 250
Flujo molar, kmol-h™* 6.69 20.5 3.88 429 30.5 12.5 20.3
Flujo masico, kg'h’! 6250 656 132 7418 6449 970 652
Fraccion masica

Triglicérido de ricinoleato 1.000 0.000 0.000 0.091 0.078 0.177 0.000

Metanol 0.000 1.000 0.700 0.075 0.057 0.200 0.993

NaOH 0.000 0.000 0.300 0.005 0.004 0.009 0.006

Ricinoleato de metilo 0.000 0.000 0.000 0.755 0.859 0.060 0.000

Glicerol 0.000 0.000 0.000 0.074 0.002 0.554 0.000

H,O 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Tabla 6.1. (Continuacién)

Nombre de la corriente 9 12 15 17 18 19
Temperatura, °C 45.0 50 40.0 40.1 150.0 150.0
Presion, kPa 250 50 101 101 20 20
Flujo molar, kmol-h’! 50.8 26.9 49.4 19.3 19.2 0.0285
Flujo mésico, kg-h’! 7100 863 890 6017 6016 0.942
Fraccion mésica

Triglicérido de ricinoleato 0.016 0.001 0.000 0.019 0.019 0.032
Metanol 0.137 0.999 0.000 0.001 0.001 0.964
NaOH 0.004 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Ricinoleato de metilo 0.836 0.000 0.000 0.980 0.980 0.002
Glicerol 0.007 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
H,O 0.000 0.000 1.000 0.000 0.000 0.003
Tabla 6.1. (Continuacién)
Nombre de la corriente 22 23 25
Temperatura, °C 138.8 41.5 20.0
Presion, kPa 60 50 250
Flujo molar, kmol-h'! 6.74 5.50 32.2
Flujo masico, kg-h?! 784 176 1031
Fraccion masica
Triglicérido de ricinoleato 0.273 0.000 0.000
Metanol 0.080 1.000 1.000
NaOH 0.000 0.000 0.000
Ricinoleato de metilo 0.027 0.000 0.000
Glicerol 0.864 0.000 0.000
H,O 0.000 0.000 0.000
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Habiéndose establecido que la capacidad de la planta a analizar seria de 50000 t-afio’ de
aceite de ricino, se procesarian 6.25 t-h™ que equivaldrian a 8000 h de operacion al afo [14, 15].
Como se observa en la figura 6.1, el aceite se incorporaria al sistema por la corriente 1, el
metanol fresco por la corriente 2 y el catalizador por la 3, en disolucién al 30 % en metanol [15].
En la tabla 6.1 se muestran las condiciones y composicién de estas corrientes. Junto al metanol
fresco se incorpora una corriente de metanol recirculado correspondiente al 89.2 % del metanol
no reaccionado; de modo que a cada uno de los reactores llega la cantidad deseada de alcohol y
catalizador, para cumplir con 0.08 mol-L" y 0.01 mol-L" de KOH; asi como 5.25:1 y 3:1 de
relacién molar metanol:aceite para el primer y segundo reactor, respectivamente (exp. 39, tabla
4.12, capitulo 4). En estas condiciones se estimé la conversion para cada uno de los reactores
teniendo en cuenta el contenido en ésteres predicho por el modelo propuesto en el apartado 6
del capitulo 4, asi como los resultados obtenidos en la primera reaccion del proceso de dos
etapas de dicho apartado (no mostrados en la presente memoria). Las conversiones resultaron
ser de 89 % para el primer reactor (CRV-100) y 77.5 % para el segundo (CRV-101), sin
haberse tenido en cuenta que la reaccién de transesterificacion en realidad esta constituida por
un sistema de tres reacciones en serie (apartado 3.2.2, capitulo 1). Por lo tanto como producto
de reaccion solamente se obtuvieron ésteres metilicos del acido ricinoleico y glicerol. Esta
suposicion fue hecha previamente por otros autores, tras haber comprobado en el laboratorio
que el porcentaje de mono- y diglicéridos era muy bajo a conversiones elevadas [7]. La

temperatura en ambos reactores fue de 45 °C, la utilizada en la experimentacion previa.

La corriente de salida del primer reactor estaba compuesta por dos fases que en la simulacion
se separaron en el decantador (V-100), pero para la estimaciéon econdmica se utilizdé una
centrifuga de platos [16, 17], debido a la baja velocidad de decantacion de la fase rica en
glicerina que segtn cilculos preliminares necesitaria casi 12 h [18]. Como se observa en la tabla
6.1, la fase rica en biodiésel con 5.7 % de MeOH y aproximadamente 0.4 % de KOH pasaria al
segundo reactor, afadiéndose también las cantidades correspondientes de MeOH y KOH frescos
necesarias para la segunda reaccion. Después de esta reaccion la mezcla obtenida constituyd un
liquido de una sola fase, por lo que se pasé directamente a la recuperacién del metanol presente.
Para ello se utilizaron dos destiladores a vacio colocados en serie (V-101 y V-102) que
trabajaron a la misma presion, 50 kPa, y diferente temperatura 150 °C el primero y 50 °C el

segundo. De esta manera se recupero la corriente de metanol con una pureza de 99.9 %.

Las dos corrientes liquidas procedentes de los separadores (corrientes 10 y 13) se condujeron
a una torre de lavado (T-100) con agua caliente (40 °C). Se trata de una columna de 4 etapas

tedricas a presién atmosférica [7, 9]. El agua generada (corriente 16) deberi someterse a
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tratamiento antes de su vertido. Finalmente el biodiésel se secé mediante destilacién a vacio de
forma que se cumpliesen las especificaciones de la norma EN 14214:2013 V2 de un contenido
en agua y metanol menor de 0.05 % y 0.20 %, respectivamente. La cantidad de biodiésel
obtenida en la corriente 18 fue de 6016 kg-h™ que se corresponde con un rendimiento respecto

al aceite alimentado de 96.3 %.

Por otro lado, en la fase rica en glicerina se simuld la neutralizacion del catalizador con
H;PO, mediante la herramienta “Component Splitter” (X-100) que permite la separaciéon del
NaOH del medio sin necesidad de simular una operacién real. En un proceso real se requeriria
de un reactor para que se produjera la reaccién entre H;PO, y KOH y un separador para
desechar las sales formadas [9, 17]. En ultimo lugar la corriente de glicerina se sometioé a una
destilacion fraccionada (T-101) para recuperar el metanol que quedaba en dicha corriente. Para
su planteamiento se consultd bibliografia [3, 7] y se utiliz6 la herramienta “Short Cut
Distillation” del propio programa. La glicerina restante quedaria con una pureza aproximada de
86.4 % peso (corriente 22) por lo que deberia determinarse el uso mas adecuado que se le

pudiera dar.

2.2. Evaluacion de costes

Una vez establecido el proceso de produccién, para desarrollar la evaluacion de costes fue
necesaria una identificacién de los equipos principales del proceso con un dimensionamiento de
estos. Una vez dimensionados se estimaron los costes de los equipos, para conseguir la
estimacion del coste total de la planta de produccién (CTP). Por tltimo, para la estimacién final

del precio del biodiésel se sumaron los costes de operacion.

El coste de un equipo depende fuertemente de su tamafio o capacidad, por lo que existen
ecuaciones que permiten relacionar el coste de dos equipos en funcién de su capacidad. En este
trabajo se aplicé la regla exponencial de economia de escala [1], dada por la expresion:

5
S
Cs =Cs,y| — 6.1)
S

0

donde Sy y Csp son la capacidad y el coste del equipo conocido, respectivamente; mientras que S
y Cs son la capacidad y el coste del equipo cuyo coste no conocemos y & es un exponente menor
que uno, caracteristico de cada tecnologia. Se toma un valor de & = 0.65 para la estimacion de

tanques, reactores y columnas; y un valor de 8 = 0.80 para la estimacion de las bombas [19].
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Los datos de costes obtenidos no siempre estin actualizados, por lo que se suelen utilizar
factores de actualizacién que tienen en cuenta la inflacion sufrida en los costes de inversion de
plantas quimicas. De entre estos factores destaca el indice publicado desde el afio 1959 por la
revista Chemical Engineering, conocido como CEPCI (Chemical Engineering Plant Cost Index)

que se aplicaria segiin la ecuacién 6.2 [1]:

CEPCI
CACT = CB CEPCIACT (6.2)
B

donde Cacr vy Cg son el coste actual del equipo y el coste en el aflo que se tomé como base,
respectivamente; asi como CEPCl,cr y CEPCIy corresponden a los valores del indice publicado

por la revista Chemical Engineering actualmente y en el afio base, respectivamente.

Aplicando las dos correlaciones descritas con anterioridad, en la tabla 6.2 se recogen los
equipos principales del proceso y una estimacién de su coste para las dos capacidades de planta a
estudiar. Los precios se actualizaron para el ano 2013 y, aunque inicialmente los precios de los

equipos se obtuvieron en doélares americanos, se convirtieron a euros con un valor medio del

cambio para el afio 2013 (1 $ = 0.750 €).

Tabla 6.2. Estimacién de costes de los equipos principales (Proceso 1)

Coste estimado afio 2013, miles de €

Equipo
50000 tano’ 16000 t-ano™

Reactor de transesterificaciéon (CRV-100) 102.74 48.99
Reactor de transesterificacion (CRV-101) 99.54 47.46
Centrifuga (V-100) 19.74 9.41
Destilador a vacio (V-101) 56.31 26.85
Destilador a vacio (V-102) 33.27 15.87
Destilador a vacio (V-103) 19.58 9.34

Torre de lavado (T-100) 334.28 159.39
Neutralizador y eliminacién de catalizador (X-100) 87.13 41.54
Torre de destilacion (T-101) 77.46 36.93

Intercambiadores de calor 289.56 138.07
Bombas y vélvulas 50.13 23.90

Tanques 1450.00 691.38

Coste total de equipos aio 2013, miles de € 2619.74 1249.13

Como llevaron a cabo otros autores, para una estimacién preliminar del proceso, la
capacidad de los reactores de transesterificacion se determiné considerando el flujo volumétrico
que entra al reactor, los 10 min de tiempo de residencia y un factor de llenado de equipo de 0.5

[7, 15]. Conociendo dicha capacidad se estimo su coste en base a trabajos previos [6, 7] y las

247



Capitulo 6

ecuaciones 6.1 y 6.2. Para la separacion de fases se propuso una centrifuga de discos cuyo coste
fue estimado en base al caudal a separar y las ecuaciones mencionadas de escalado y
actualizacion de costes [17]. Los destiladores a vacio se diseflaron en base a los criterios
establecidos por Silla [18]. El destilador V-101, serd un evaporador vertical con forma cilindrica,
con un volumen total de 4.5 m’ y una relacion longitud/didametro (L/D) de 3. El destilador V-
102 presenta unas caracteristicas especiales de disefo por tratar una corriente con muy alto
porcentaje de vapor, por lo que se establece una relacion L/D de 2 y en base a ello el volumen
final seria de 0.70 m’. En cuanto al destilador V-103, lo més adecuado seria la utilizacion de un
separador horizontal con un tiempo de residencia del liquido de 10 min y un nivel de liquido
del 50 % en el recipiente. Bajo estas restricciones el volumen final resulto de 2.7 m’. Para la
estimacion econdmica se utilizé el trabajo de Zapata y col. [20] quienes presentaron datos tanto

de evaporadores verticales como horizontales.

Para la estimacion de coste de la torre de lavado (T-100), no se llevd a cabo
dimensionamiento por existir varios tipos de columnas de lavado y no tener informacion
especifica de la que mejor se adecuaba a nuestro sistema [21]. Por lo tanto, se considero el caudal
a tratar por la columna en nuestro caso y el caudal procesado en el sistema de referencia, asi
como el coste estimado en dicho sistema [6, 7]. De igual manera, la neutralizacion y eliminacion
del catalizador se estimo en funcion a los caudales tratados [6, 7]. En cuanto a la columna de
destilacion para la separacién del metanol contenido en la corriente de glicerina (T-101), se
aplicaron los criterios de disefio de columnas de rectificacion [21, 22] y se establecié que debia
disenarse una columna empacada en lugar de una columna de platos, por las pequenas
dimensiones que esta requeria. Para el dimensionamiento y la estimacion de costes de la
columna empacada se decidi¢ utilizar sillas INTALOX® de 1”. Considerando un 65 % de
eficiencia se determiné una columna de 0.30 m de didmetro y 5.2 m de longitud [18, 21, 23]. El
coste de la caldera y el condensador se consideré dentro del apartado de intercambiadores de

calor.

El coste tanto de intercambiadores de calor como de bombas, valvulas y tanques se estimo en
funcién de la capacidad total de la planta tomandose como modelo el proceso desarrollado por
Hervé [15], por ser uno de los que mas similitudes tenia con nuestro proceso. De esta manera, la

estimacion del coste total de los equipos principales resulté en 2619740 € para la planta de

50000 t-aio” de aceite y 1249130 € para la de 16000 t-afo™.

Una vez evaluados los costes de los equipos principales se establecio el capital total a invertir

para la construccién completa de la planta. Lang [24] desarrolld un método de factores para

248



Andlisis economico de la obtencion de biodiesel

determinar la inversion total de un proceso a partir del coste de sus equipos principales. Este
método, refinado por Peter y Timmerhaus [25], fue el que utilizamos, y en la tabla 6.3 se recogen

tanto los factores para cada partida como la inversién total de la planta que resultd ser de

12496170 € para la planta de 50000 t-afno” y 5958330 € para la de 16000 t-afo™.

Tabla 6.3. Estimacion del coste total de la planta (Proceso I)

Coste estimado afio 2013, miles de €

Factor, %
50000 t-afio™ 16000 t-ano™
Coste de los equipos 100 2619.74 1249.13
Instalacion 47 1231.28 587.09
Instrumentacion y control (instalado) 18 471.55 224.84
Tuberias (instaladas) 66 1729.03 824.42
Sistemas eléctricos (instalados) 11 288.17 137.40
Construcciones (incluyendo servicios) 18 471.55 224.84
Obra civil 10 261.97 124.91
Infraestructura de servicios auxiliares (instalados) 70 1833.82 874.39
Coste directo total, miles de € 8907.12 4247.03
Ingenieria y supervisién 33 864.51 412.21
Gastos de construccion 41 1074.09 512.14
Coste indirecto total, miles de € 1938.61 924.35
Tarifa del contratista (si(zllzlr;ei t‘Zos) de los costes directos e 71 550.14 262.32
Contingencia (sobre 10 % de los costes directos e indirectos) 42 1100.29 524.63
Coste total de la planta (CTP), miles de € 12496.17 5958.33

Una vez estimado el coste total de la planta, el coste de produccién del biodiésel

correspondioé con la suma de los costes variables y los costes fijos de operacién, que se recogen

en la tabla 6.4.

Los costes variables son aquellos relacionados con la materia prima, solventes, catalizadores,
energia, etc. Ademas, se tendra en cuenta el posible beneficio que supondria la comercializacion
del fosfato de potasio. Actualmente el precio del aceite de ricino depende de su principal
productor, India. El precio promedio del aceite de ricino para el afio 2009, teniendo en cuenta
la produccion mundial, fue de 0.23 €kg” representando la India un 62 % de la produccion [26].
Para julio del ano 2014, el precio del aceite establecido por la bolsa de productos basicos y
derivados de la India (National Commodity & Derivatives Exchange Ltd., NCDEX) vari6 entre
0.96 y 1.05 €kg" [27]. Como las variaciones de precio son tan pronunciadas se decidio realizar la

estimacion del coste del biodiésel considerando el precio mas bajo de 2009 y el precio mas

desfavorable de 2014.
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Por otro lado, los costes fijos son aquellos en los que se tiene en cuenta tanto el coste de
capital como el coste de personal. El primero incluye la depreciacion, el mantenimiento, tasas...
y se calcula como un porcentaje del coste total de la planta [4]. La mano de obra directa se
podria incluir dentro de los costes variables pero en este caso se considerard toda la mano de
obra dentro de los costes fijos. Tomandose como base salarios establecidos en convenios para
plantas quimicas y empleando 400000 € anuales, se contard con 8 operarios de planta, 2

mecanicos, 2 quimicos y 2 jefes de planta.

De la estimacion del coste de produccion de biodiésel se llega a que en el caso de llevarse a
cabo una politica favorable al cultivo de aceite de ricino y no depender tinicamente del mercado
indio [26, 28, 29], habria posibilidad de que el biodiésel procedente de esta materia prima

presentara un precio competitivo.

Tabla 6.4. Estimacion del coste total de produccion de biodiésel (Proceso I) [6, 30-33]

. - Coste estimado, €-kg"y;odies
Precio unitario, s ©+KE biodiesel

kg’ 50000 t-afio’! 16000 t-afio’
Aceite de ricino 0.234 1.05 0.2431  1.091
Metanol 0.354 0.0441
KOH 1.40 0.0152
H;PO, 0.30 0.0004
Agua 0.00127 0.0002
Coste materias primas 0.3030 1.1508
kPO, | o8 oc03
Pt s
'I‘ratamiit:ltuoi éissresiduos 0.16 0.0325
77777 Corrientes energéticss | 0018 o008
Electricidad 0.118 0.0221
Coste energia 0.0329
Costes variables, €-kg™;odicset 0.3672 1.2149
Depreciacion 0.10-CTP 0.0260 0.0387
Reparaciones 0.10-CTP 0.0078 0.0116
Tasas 0.10-CTP 0.0078 0.0116
Personal 400000 €-afio’! 0.0083 0.0260
Costes fijos, €kg"iodiesel 0.0499 0.0879
Coste total de produccion, 0.4170  1.2648 0.4550  1.3028
€ke piodiesel
Coste total de produccion, &1 03837 1.1636 0.4186  1.1986
biodiesel
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3. OBTENCION DE BIODIESEL A PARTIR DE ACEITE DE RICINO EN
CONDICIONES SUBCRITICAS DE METANOL

3.1. Simulacién del proceso

Ademais del proceso en dos etapas, se ha estudiado el proceso en condiciones subcriticas de
metanol. El contenido de ésteres mas elevado que se alcanzo fue de 94.7 %, con 8.7 mmol-L" de
CH;0K, una relacion molar MeOH:aceite de 24:1, 220 °C y 4 h de reaccion. Bajo estas
condiciones la presion que se alcanzaria en el interior del reactor seria cercana a 40 bar (figura
4.12b, capitulo 4). En este caso el contenido en ésteres del biodiésel no cumpliria con el limite
establecido en la norma EN 14214:2013 V2, de 96.5 %; aunque teniendo en cuenta lo cercano
que se encuentra se podria pensar en afiadir una etapa de destilacion del biodiésel, que llevaria

elevado coste, pero se obtendria un biodiésel con la pureza deseada.

Por otro lado, existe la posibilidad de reducir el tiempo y la temperatura de reaccién, y con
ello la presion que debe resistir el reactor y sus dimensiones. En estas condiciones se alcanzaria
un contenido en ésteres algo menor. Segtin el experimento 12 (tabla 4.4, capitulo 4), utilizando
8.7 mmol-L"! de CH;OK, una relacion molar MeOH:aceite de 24:1, 150 °C y 1 h de reaccion, se
conseguiria un biodié¢sel con 91.9 % de contenido en ésteres. En este caso se estableceria una
segunda etapa de transesterificacion a presién atmosférica para alcanzarse la pureza deseada en la

corriente de salida.

De las dos opciones planteadas, se llevd a cabo el estudio de la segunda, puesto que se
comprobé que solo el coste de fabricacion del reactor para la primera opcion, teniendo en
cuenta que el tiempo de residencia era de 4 h y necesita resistir mayor presion, se aproximaria al

coste total de los equipos principales para la segunda propuesta.

En la figura 6.2 se representa el diagrama de flujo del proceso, para cuya simulacién se
utilizaron los mismos componentes y el mismo paquete termodindmico que en el caso de
calefaccion convencional. Se consideré KOH para las dos etapas, porque en la experimentacion
previa no se habia observado gran diferencia en los resultados respecto a CH;OK. Las
condiciones del segundo reactor fueron 0.01 mol-L" de KOH, relacion molar MeOH:aceite de
3:1, 45 °C y 10 min de reaccion, las condiciones utilizadas en el proceso anterior. De este modo,
en el primer reactor se alcanzaba una conversién de 91.9 % y en el segundo 77.5 % de los
triglicéridos restantes. Como paso intermedio se separaba el metanol no reaccionado y la
glicerina. Y el tratamiento que se le hizo a la corriente de glicerina asi como a la corriente de

salida del segundo reactor fue el mismo que en el proceso 1.

251



Capitulo 6

(1] 0$2204]) 10UDIAWL P SDINLIGNS SAUOIIIPUOI JUDIPIW OUIDLL P 23120V 9P MIAD] D [aS91P01q P UQ1OUIGO 9P 052004d [P 0fnif 2p PWDISDI(T *7°Q BINSLY

zL8
b0l _|.Mﬁ o3 EN g
Gl ¥0l-d
A ——F I-NI_. —
& 0LA
ple
e 03 &
PObA ; %\ al
44
&
20N

LOb-L
z
e
A
gle 901-3
M i
50L-d z o7e
ALl —r
e
g . 7
£
004X
o 8
£0k-3
zl
g2
e im Lok o
z i 1043
LOL-AND - g W2 u - 00L-3 -
- 9 £0ld R g2 N L
; mw_m@ ) Imual.ll_ fd . ﬁ.v\@x J00Ls B &
LOLAHD .
usa . - —
- a 001-A¥D
£l 'd
00L-ATA . F 00LAND
o Ll 00L-A e LOL-XIN Z8
- z ¢ 001331 =
é.JIr.l £201-d £
013 LA g, 4
g L& g L-rav
BLE
- ol g8
m ; H =
RTINS
oI § -
801-3 A
- 1-ADY
i iz me.uw £T 8z
Ze — & —
——t

252



Andlisis economico de la obtencion de biodiesel

3.2. Evaluacion de costes

La estimacion de costes de los equipos se llevéd a cabo como en el proceso anterior, utilizando
la ecuacion 6.1 para adaptar el coste segin la capacidad del equipo y los indices CEPCI

(ecuacion 6.2) para su actualizacion al afio 2013. El coste de cada uno de los equipos se muestra

en la tabla 6.5.

El primero de los reactores se dimensioné utilizando las ecuaciones de disefio de recipientes
con un tiempo de residencia de 1 h y un factor de llenado de 0.5 [15, 34]. Para estimar su valor
se tuvieron en cuenta las ecuaciones de coste de Guthrie y sus factores para recipientes de
presion [35], ademas del coste base de un reactor para la obtencién de biodiésel [6, 7]. Teniendo

en cuenta todo lo anterior, el coste estimado del reactor a presion ascendié a 1303470 €.

El segundo reactor trabaja practicamente con el mismo volumen de reactivos y en las mismas
condiciones que en el proceso I, por lo tanto, su coste fue practicamente el mismo (tablas 6.2 y
6.5). Para la estimacion del coste del destilador a vacio V-100 y la centrifuga representada por el
equipo V-101, se utilizaron las mismas especificaciones que para V-101 y V-100 del proceso I,
respectivamente. Asi mismo, las especificaciones de V-102 y V-103 del proceso Il fueron
similares a las de V-101 y V-102 del proceso I, respectivamente. La columna de lavado con agua
en este caso es algo mayor por el mayor volumen a tratar. Y, por ultimo, el destilador a vacio
para el secado del biodiésel, la unidad de neutralizacién de catalizador de la corriente de
glicerina y la columna de destilacién para la glicerina tendrian el mismo tamafio y coste para

ambos procesos.

En la tabla 6.5 también se recoge el coste total de la planta que, como en el apartado
anterior, se utilizo el método de factores tomando como base el coste total de los equipos
principales [25]. Los factores considerados fueron los mostrados en la tabla 6.3 y el global de la
inversion alcanzé un valor de 21112130 € para la planta de 50000 t-afo” y 10066530 € para la

de 16000 t-aio™. Estos valores representaron casi un 70 % mas del CTP para el proceso 1.

Conocido el coste total de la planta se estimo el coste de produccion del biodiésel,
englobando los costes variables y costes fijos, recogidos en la tabla 6.6. En este caso también se

contemplaron los dos precios del aceite de ricino.
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Tabla 6.5. Estimacion de costes de los equipos principales (Proceso I1)

Coste estimado afio 2013, miles de €

Equipo
50000 t-afo™ 16000 t-ano™
Reactor de transesterificaciéon (CRV-100) 1303.47 621.51
Reactor de transesterificacion (CRV-101) 99.77 47.57
Centrifuga (V-101) 20.05 9.56
Destilador a vacio (V-100) 219.62 104.72
Destilador a vacio (V-102) 33.27 20.87
Destilador a vacio (V-103) 43.77 15.87
Destilador a vacio (V-104) 19.58 9.34
Torre de lavado (T-100) 339.56 161.91
Neutralizador y eliminacion de catalizador (X-100) 87.13 41.54
Torre de destilacion (T-101) 77.46 36.93
Intercambiadores de calor 535.33 255.25
Bombas y valvulas 54.66 26.06
Tanques 1592.35 759.25
Coste total de equipos aflo 2013, miles de € 4426.02 2110.38
Coste total de la planta (CTP), miles de € 21112.13 10066.53

Tabla 6.6. Estimacion del coste total de produccién de biodiésel (Proceso I1) [6, 30-33]

Coste estimado, €-kg™biodicsel

Precio unitario, € kg’

50000 t-afio’ 16000 t-afio™

Aceite de ricino 0.234 1.05 0.2441  1.095
Metanol 0.354 0.0719
KOH 1.40 0.0056
H;PO, 0.30 0.0001
Agua 0.00127 0.0002
Coste materias primas 0.3220 1.1733
- xpo, | o4 00004
> bpredacin 0.0004
’I'ratamii:irclltuoi Cil(fsresiduos 0.16 0.0222
© Corrientes energéticas | 0018 oot
Electricidad 0.118 0.0299
Coste energia 0.0407
Costes variables, €kg"\; gl 0.3845 1.2358
Depreciacion 0.10-CTP 0.0440 0.0656
Reparaciones 0.10-CTP 0.0132 0.0197
Tasas 0.10-CTP 0.0132 0.0197
Personal 400000 €-afio™ 0.0083 0.0261
Costes fijos, €'kg yiodiesel 0.0788 0.1311
Coste “’é‘_’ll{;i if:juwié“’ 0.4633  1.3146 05207 1.3845
Coste toglLf;‘::f““ién’ 0.4263  1.2094 0.4790  1.2737
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Comparando los valores recogidos en la tabla 6.6 con los del proceso I (tabla 6.4), se observa
como el proceso en condiciones subcriticas conlleva un coste derivado del metanol 63 % mayor
al proceso anterior. A pesar de que el coste derivado del hidroxido potasico fue 63 % menor en
el proceso Il y el del 4cido fosforico 75 % veces menor, el coste de materias primas para el
proceso II resulté algo mayor. Teniendo en cuenta que también se consumié mds energia y el
coste total de la planta fue mayor, el precio final del biodi¢sel fue de 11 a 14 % mayor para el
proceso en condiciones subcriticas cuando se consideraba el coste menor del aceite de ricino y

de 3.9 a 6.3 % mayor cuando se consideraba el coste mas elevado.

4. OBTENCION DE BIODIESEL A PARTIR DE GRASAS ANIMALES
MEDIANTE ESTERIFICACION ACIDA SEGUIDA DE
TRANSESTERIFICACION BASICA

4.1. Simulacién del proceso

En el capitulo 3 de la presente tesis doctoral se estudio la obtencion de biodiésel a partir de
grasas animales. De todos los procesos, con el que se consiguié un biodiésel con un contenido
en ésteres mayor al limite establecido en la norma UNE EN 14214:2013 V2 fue el llevado a cabo
en dos etapas (apartado 4, capitulo 3). El proceso en condiciones subcriticas también dio lugar a
altos contenidos de ésteres metilicos; sin embargo, se ha decidido no hacer su estimacion
econémica para las grasas bajo estas condiciones porque el coste del biodiésel de aceite de ricino

resulté mis elevado para este caso.

En primer lugar se procedia a la esterificacion con catalizador 4cido de los dcidos grasos libres
presentes en la materia prima y, a continuacion, se procedia a la transesterificacion con
catalizador basico de las grasas esterificadas. Las condiciones mas favorables de la esterificacion
fueron 0.035 mol-L' de H,SO,, una relacion molar MeOH:grasas de 6:1, 65 °C y 2 h de
reaccion. Por su parte, las condiciones utilizadas en la reaccién de esterificacion fueron: 0.06
mol-L" de KOH, una relacion molar MeOH:grasas esterificadas de 6:1, 65 °C y 1 h de reacciéon

(exp. 3, tabla 3.5, capitulo 3). El diagrama de flujo del proceso se muestra en la figura 6.3.
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Como en los casos anteriores se llevd a cabo la simulacion del proceso. Se utilizé el
triglicérido del acido oleico (trioleina) y el propio dcido oleico para la simulacion de las grasas
animales. El primero tuvo que anadirse a la base de datos del programa como un componente
hipotético mediante la introduccién de algunas de sus propiedades y su estructura UNIFAC
[11]. Por su parte el biodiésel quedd representado por el oleato de metilo. Solo se consideraron
la reaccion de esterificacion de 4cidos grasos libres y la global de transesterificacion de
triglicéridos, sin tener en cuenta la posible formacién de jabones, pues experimentalmente se
habia observado que no tenia gran importancia en el proceso. Por ultimo, el paquete

termodindmico elegido fue el mismo que en los dos casos anteriores, “Extended NRTL”.

Segtin el diagrama mostrado, las grasas se incorporarian al sistema por la corriente 1, el
metanol fresco por la 2 y el 4cido sulfurico por la corriente 3. Se incorporan al proceso dos
corrientes de recirculacion, la primera procedente de la separacion del alcohol no reaccionado
durante la esterificacion y la segunda procedente del alcohol no reaccionado durante la

transesterificacion. En total se consigue recuperar 86.5 % del alcohol no reaccionado.

En el primero de los reactores (CRV-100) se consideré una conversion de acidos grasos
libres de 90.1 % para que a la salida el indice de acidez quedara en ~2 mgxon-g” (exp. 3, tabla
3.5). Por otro lado en el reactor CRV-101, la conversién de triglicéridos a ésteres metilicos fue

de 97.0 %. En ambos casos la temperatura de reaccion fue de 65 °C.

Tras la reaccion de esterificacion se separarian las dos fases obtenidas mediante
centrifugacion, aunque en la simulacién se ha optado por un “Component Splitter” (X-100)
como utilizaron otros autores previamente [36]. La fase rica en metanol se lleva a una columna
de destilacién (T-101) para su purificacién y recirculacién; mientras que la fase rica en
triglicéridos se pasa al reactor de transesterificacion. A dicho reactor se alimenta una corriente
de metanol y catalizador bésico (corriente 11); y tras la reaccidn, se recupera por destilacion a
vacio el metanol que se afiadié en exceso (V-100). Este equipo trabajaria a 70 °C y 50 kPa y el
vapor obtenido se llevaria, junto con la corriente 7 a la columna de destilacion. Para la
determinacién del namero de etapas tedricas de la columna y sus condiciones de trabajo se
utilizé la herramienta “Short Cut Distillation” del propio programa y se consulté bibliografia [3,
7, 36], llegando a la propuesta de una columna de 10 etapas con una relacion de reflujo igual a

1.5 y unas presiones de trabajo de 20 y 30 kPa en condensador y caldera, respectivamente.

Como en los procesos anteriores, la fase rica en biodiésel se lava en la torre de 4 etapas (T-

100), que trabaja a presion atmosférica y con agua caliente (40 °C) [7, 9]. El agua generada
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(corriente 17) debera someterse a tratamiento antes de su vertido y el biodiésel lavado, se seca
por destilacion a vacio cumpliéndose las especificaciones de contenido de metanol y agua
(norma UNE EN 14214:2013 V2). En todo el proceso se obtuvieron 6306 kg-h? de biodiésel

(corriente 19).

4.2. Evaluacién de costes

Para este proceso, igual que para los dos anteriores se estim¢d el coste de produccion de
biodiésel. En primer lugar, se llevd a cabo la estimacion de costes de los equipos principales,
utilizando la ecuacion 6.1 para adaptar el coste a la capacidad del equipo y los indices CEPCI
(ecuacion 6.2) para actualizar los costes al aio 2013. Los resultados se muestran en la tabla 6.7.

Y, seguidamente, se estimo el coste total de la planta.

Tabla 6.7. Estimacion de costes de los equipos principales (Proceso 111)

Coste estimado afio 2013, miles de €

Equipo
50000 t-afio™ 16000 t-ano™
Reactor de esterificacion (CRV-100) 710.07 338.57
Reactor de transesterificacion (CRV-101) 385.05 183.60
Centrifuga (X-100) 19.93 9.50
Destilador a vacio (V-100) 54.55 26.01
Destilador a vacio (V-101) 19.70 9.39
Torre de lavado (T-100) 525.75 250.69
Torre de destilacion (T-101) 375.67 179.13
Intercambiadores de calor 282.68 134.79
Bombas y vélvulas 47.14 18.95
Tanques 1597.30 761.61
Coste total de equipos afio 2013, miles de € 4017.85 1912.23
Coste total de la planta (CTP), miles de € 19165.14 9121.33

La capacidad de los reactores de esterificacion y transesterificacion se determinaron del
mismo modo que en los procesos anteriores para los reactores de transesterificacion. Se
utilizaron como coste base, respectivamente, el coste de un reactor de esterificacion 4cida y el de
uno de transesterificacion bdsica de aceites de fritura de un disefo previo [6, 7]. Para el
dimensionamiento y la estimacion de costes de la centrifuga y la torre de lavado se utilizaron las
mismas especificaciones que para el proceso I, teniéndose en cuenta los caudales a tratar.
También, los destiladores de vacio V-100 y V-101 se estimaron de manera similar a los
destiladores V-102 y V-103 del proceso I, respectivamente. Y para la estimacion del coste de

intercambiadores, bombas, valvulas y tanques se tom6 como base el mismo trabajo que en el
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proceso I pues también presentaban una etapa previa de esterificacién acida que para el proceso

I no se habia tenido en cuenta [15].

Una vez que se tuvo el coste de los equipos principales, se utilizd, nuevamente, el método de
factores, para el cual se consideraron los factores mostrados en la tabla 6.3 para el proceso I [25].

De este modo se llegd a que el global de la inversion de la planta en las nuevas condiciones

ascenderia a 19165140 € para la planta de 50000 t-afo” y 9121330 € para la de 16000 t-afio™.

Con el objetivo de conseguir el coste de produccién del biodiésel se estimaron los costes
variables y los costes fijos del proceso. El precio de las grasas fue un precio medio suministrado
por una empresa de tratamiento de grasas para el afio 2014. En este caso no se considera el
beneficio de la venta de K;PO, porque no se produce una corriente de glicerina con caricter
bésico, sino que el agua de lavado arrastraria la glicerina formada vy el catalizador. La estimacién

del precio del biodiésel producido a partir de grasas animales se muestra en la tabla 6.8.

El bajo coste de las grasas animales permitié que, aun cuando el coste de la planta de
produccion fue mas elevado que para el proceso | a partir de aceite de ricino, el precio final

estimado para el biodié¢sel fuera similar.

Tabla 6.8. Estimacion del coste total de produccion de biodiésel (Proceso 111) [6, 30-33, 37]

Coste estimado, €-kg™odicel

Precio unitario, €-kg!

50000 t-afo’ 16000 t-ano™
Grasas animales 0.225 0.2230
Metanol 0.354 0.0575
H,SO, 0.07 0.0003
KOH 1.40 0.0072
Agua 0.00127 0.0002
Coste materias primas 0.2882
Tratamiento de residuos liquidos 0.16 0.0494
”””””” Corrientes energéticass | 0018 o010
Electricidad 0.118 0.0243
Coste energia 0.0373
Costes variables, €-kg™;odieset 0.3749
Depreciacion 0.10-CTP 0.0380 0.0565
Reparaciones 0.10-CTP 0.0114 0.0169
Tasas 0.10-CTP 0.0114 0.0169
Personal 400000 €-afio’! 0.0079 0.0248
Costes fijos, €'kg ™ biodicsel 0.0687 0.1152
Coste total de produccion, €-kg"yiogies 0.4436 0.4901
Coste total de produccion, €L e 0.3873 0.4278
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5. COMPARACION DEL COSTE DEL BIODIESEL PARA LOS
DIFERENTES PROCESOS

A lo largo de los apartados anteriores se ha ido haciendo una ligera comparacion entre los
diferentes resultados obtenidos. En este momento, con la ayuda de las figuras 6.4 y 6.5, se
comparan mias detalladamente los resultados obtenidos para cada proceso y para las dos

capacidades de planta analizadas.

En la figura 6.4 se muestra la contribucion del coste del aceite, de otras materias primas, del
tratamiento de aguas, de la energia y de los costes fijos para los diferentes procesos,
considerando la capacidad de planta de 50000 t-afio”. En todos los casos el aceite o grasa supone
el principal gasto, desde un 84.6 % del total cuando se considera el precio mds elevado del aceite
de ricino y el proceso I; hasta 50.3 % para las grasas animales. La segunda contribucién m4s
importante fue el coste fijo para los procesos II y III, mientras que el resto de materias primas

supusieron un mayor porcentaje para el proceso 1.

1.4
3 o o
g12f. ¢ W;\
: | 8
- 1.0 |
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w 08 | Coste total
§ . u Aceite
= 0.6 = Otras materias primas
=
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‘.(;; 0.2 e o © o 0()\/ oF ‘/JQ N = Energia
8 2t o o 2 é"q? o u Costes fijos
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Figura 6.4. Contribucion de costes variables vy fijos en el coste del biodiésel para los diferentes procesos considerando una planta de
50000 t-asio”’ (RPA Proc I: aceite de ricino precio alto, proceso I; RPA Proc 1I: aceite de ricino precio alto, proceso 1I; RPB Proc I:

aceite de ricino precio bajo, proceso I; RPB Proc 1I: aceite de ricino precio bajo, proceso II; G Proc I11: grasas animales, proceso 111)

Cuando se analizan los resultados de la planta de 16000 t-afio’ de aceite o grasa se
encuentran resultados similares a los anteriores. Los costes fijos suponen porcentajes mayores
del coste total, pero el gasto en aceite o grasas representa la contribucion principal en todos los
casos. La utilizacion de esta planta de menor capacidad respecto a la anterior analizada
supondria un coste del biodiésel final sobre un 10 % mas elevado para las grasas animales y el
aceite de ricino a precio bajo, y alrededor de un 3-4 % mas cuando el aceite de ricino se vende a

su precio mas elevado.
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Figura 6.5. Contribucion de costes variables vy fijos en el coste del biodiésel para los diferentes procesos considerando una planta de
16000 t-asio” (RPA Proc I: aceite de ricino precio alto, proceso I; RPA Proc II: aceite de ricino precio alto, proceso II; RPB Proc I:
aceite de ricino precio bajo, proceso I; RPB Proc II: aceite de ricino precio bajo, proceso 1I; G Proc 111: grasas animales, proceso 111)

Actualmente, el precio del petrdleo desde mediados de 2014 hasta principios de 2015 esta
experimentando una caida extremadamente pronunciada debido a la agresiva politica de precios
que estan llevando los paises de la Organizacion de Paises Exportadores de Petréleo. El precio
del diésel en Espafia, de alcanzar 1.34 €-L" en julio de 2014 paso a 1.06 €-L" en enero de 2015.
Libre de impuestos tendria un precio de 0.542 €-L' (enero 2015) [38]. Por lo tanto,
desarrollando un modelo adecuado en el cultivo, produccién y comercializacion del aceite de
ricino o utilizando grasas animales, se podrian conseguir precios competitivos para el biodiésel.
Sin considerar los casos en los que el aceite de ricino presenta el precio mas elevado, el coste
total estimado para el biodié¢sel no supero 0.48 €-L'. Hay que tener siempre en cuenta que se ha
llevado a cabo un analisis econémico preliminar que debe profundizarse para obtener un valor
mas cercano al real, pero que resulta muy util para la comparacion de diferentes procesos como

se ha utilizado para este caso.
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Reformado de glicerina con vapor de agua

1. INTRODUCCION

1.1. Reformado de glicerina con vapor de agua

Como quedo expuesto en el capitulo 1, en el proceso de reformado con vapor de agua (SMR)
se hace reaccionar un sustrato (C,H,,O,) con vapor de agua, para producir un gas rico en H,,
CO, y CO. Este proceso es altamente endotérmico y se puede representar por la siguiente

reaccion [1, 2]

Sustrato (C,H,,O,) + H,O =—= CO, + H, AH>0 (1.2)

Cuando el sustrato utilizado es glicerina [3, 4], como es nuestro caso, la reaccién global toma
la forma mostrada en la ecuacion 7.1, y no es méas que la combinacion de la descomposicion de
la glicerina (ecuacién 7.2) y la reaccién agua-gas, mas conocida con su término en inglés,

reaccion Water-Gas Shift (WGS).

Reformado de la glicerina con vapor de agua:

C}HgO} + 3Hzo 7H2 + 3COZ AH298K= 1276 k]»mol’l (71)

Descomposicion de la glicerina:

C;HgO; 4H2 + 3CO AHzggK =251.2 k].mol'l (7.2)

Reaccién Water-Gas Shift:

CO + HzO — COZ + Hz AH298K= —412 k]~m01'1 (73)

Ademis de las reacciones principales, durante el reformado de la glicerina se producen una
serie de reacciones secundarias como son las reacciones de metanacién a partir de CO y CO,,
que a su vez son reacciones de reformado con vapor de metano. Adicionalmente, se puede

producir la reacciéon de reformado de metano con CO;:

CO + 3H2 —_— CH4 + Hzo AH298K= —2061 k]~mol’1 (74)

COZ + 4Hz — CH4 + ZHzo AH298K= —164.9 k]-mol'l (7.5)

CO, + CHy === 2H, + 2CO AHys = 247.3 kJ-mol” (7.6)
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Por ultimo, se pueden producir las reacciones de formacién de coque en funcién de las

condiciones de operacion:

CO + Hz —_— C(S) + HzO AH293K= -131.3 k]»mol'l (77)

CH4 C(S) + ZHZ AHZQSK = 749 1(]‘11’101—1 (78)

| |

2CO C(S) + COz AH298K= —1724 k]»mol'l (79)

El SMR de la glicerina, de forma general, se ha estudiado mediante procesos continuos en los
que el reactor se encuentra dentro de un horno, se alimenta una mezcla glicerina/agua mediante
bomba, manteniendo el sistema, generalmente, a presién atmosférica, y se inyecta un gas inerte
como gas de arrastre, como puede ser N,. Cabe la posibilidad de llevar a cabo la reaccion en
presencia o no de catalizador pero siempre se suele utilizar un material de relleno, que ayude a

una distribucién uniforme de los reactivos y mayor uniformidad en la transferencia de calor [5].

Los reactores utilizados en los diferentes trabajos publicados sobre el reformado de la
glicerina con vapor de agua presentan didmetros internos del orden de 0.8 a 1.9 cm [6-12]. Chen
y col. [13] consideraron su instalacién de escala planta piloto cuando las dimensiones de su
reactor eran de 4.1 cm de didmetro interno y 110 cm de longitud. En la presente tesis doctoral el
trabajo experimental se ha desarrollado en un sistema de dos reactores en serie de 5.2 cm de
diametro interno y con un total de 66 cm de longitud, por lo tanto se puede considerar un paso
adelante en el escalado de instalaciones respecto a lo utilizado habitualmente en el laboratorio
para este tipo de trabajos. Por esta razén el primer estudio que se realizo fue utilizando
Unicamente material de relleno, sin la presencia de catalizador con el objetivo de establecer las

condiciones mas favorables en dicho sistema experimental.

1.2. Reformado de glicerina con vapor de agua y adsorcion simultanea de CO,

El proceso de reformado con vapor da lugar a un gas que, generalmente, presenta un alto
contenido en H, y CO,. El reformado con vapor mejorado por adsorcién (sorption enhanced
steam reforming, SE-SMR) nace como respuesta al alto porcentaje de diéxido de carbono
generado en el proceso, y con el fin de hacer del SMR un proceso mis limpio que genere
menores emisiones de gases de efecto invernadero. De forma convencional, para eliminar el CO,
de la corriente de H,, se utiliza el lavado con amina, lo que lleva asociado altos costes y mayor
complejidad tecnolodgica. El SE-SMR consiste en introducir en el reactor de SMR un material

solido aceptor de CO,, ademas del catalizador [14-16]. La adsorcion del CO, por parte del
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adsorbente establece un nuevo estado de equilibrio basado en el principio de Le Chatelier,
acelerando la conversion de CO a CO, por la reaccion WGS (reacciéon 7.3), que a su vez
disminuye el hidrogeno consumido en la reaccién de metanacién (reaccion 7.5) y favorece la
conversion de glicerina a H, (reaccion 7.1). Una ventaja adicional es la disminucion de la
temperatura de reaccion, que para SMR de metano suele estar en 800-1000 °C, mientras que
con la inclusién del adsorbente la temperatura de reaccion baja a 450-750 °C. Una vez
concluido el reformado, el adsorbente se somete a un proceso de regeneracién, que, en general,
consiste en un aumento de la temperatura, de forma que el CO, adsorbido es liberado y se

encuentra en condiciones adecuadas para proceder a su captura y almacenamiento [17].

Los adsorbentes utilizados son ¢xidos metalicos que reaccionan con el CO, para formar
carbonatos. Muchos ¢xidos metélicos tienen esta capacidad, sin embargo, no todos ellos son
apropiados para la captura de CO; bajo condiciones adecuadas para el SMR de la glicerina. Los

oxidos tienen que satisfacer los siguientes criterios:

o Deben exhibir alta reactividad en el reformado de glicerina a un rango de
temperaturas de 500-650 °C,

o Las temperaturas de descomposicion deben ser mayores que las temperaturas de
reformado,

o Las particulas de adsorbente deben tener buena resistencia al deterioro fisico debido
a la atricién y sinterizacion,

o Las particulas de adsorbente deben resistir la disminucion de la reactividad a través
de multiples reacciones de eliminacién y desprendimiento de CO;,

o Las velocidades de reaccion y regeneracion del adsorbente deben ser altas,

o Y el coste del adsorbente debe ser lo mas bajo posible.

Teniendo en cuenta todas estas consideraciones se identifican como posibles adsorbentes los
que se encuentran recogidos en la tabla 7.1, junto con su capacidad estequiométrica de

adsorcion y su temperatura de regeneracion.

Las capacidades de adsorcién mas elevadas son para el CaO y la dolomita, que, ademis,
tienen la ventaja de ser relativamente abundantes y baratos, por lo que son de los adsorbentes

mas utilizados. La reaccién en la que se produciria la adsorcion de CO; es la siguiente:

CaCO;s(s) === CaOf(s) + CO, (o) AH,os¢= 179 kJ-mol" (7.10)
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Tabla 7.1. Capacidades de adsorcion y temperaturas de regeneracion para varios adsorbentes [18, 19]

Capacidad estequiométrica de =~ Temperatura de

Adsorbente

adsorcion, mol kg’ regeneracion, °C

Adsorbentes  Oxido de calcio, CaO 17.96 900
Naturales Dolomita, CaCO;-MgCOj5 (con calcinacion previa) 10.54 900
Huntita, CaCO5:3MgCO; (con calcinacién previa) 5.68 900

Hidrotalcita, modificada con K (con calcinaciéon previa) 0.65 400

Adsorbentes  Ortosilicato de litio, Li,SiO, 8.4 750
Sintéticos  Zirconato de litio, Li,ZrO; 6.5 690
Zirconato de sodio, Na,ZrO; 5.5 790

Esta reaccion se produce en sentido directo y, dado su cardcter reversible, también en sentido
inverso. El hecho de que prevalezca uno u otro sentido es funcién de la presion parcial de CO, y
la temperatura. En la etapa de regeneracion la temperatura es mucho mayor a la de adsorcion y
la atmosfera esta libre de CO,. El someter al adsorbente a ciclos de adsorcién-regeneracion

puede provocar la pérdida de actividad de este a lo largo de los ciclos [20].

Diferentes autores han probado el SE-SMR con glicerina y con glicerina cruda (procedente
del proceso de obtenciéon de biodiésel, sin purificarse) utilizando dolomita como adsorbente, y
obteniendo buenos resultados [10, 21, 22]. Por ejemplo, Dou y col. [22] obtuvieron una pureza
de H; de 97 % a una temperatura de 500 °C utilizando glicerina cruda y Fermoso y col. [10]
obtuvieron un rendimiento de H, de 88 % a temperaturas de 550 a 600 °C. Por otro lado, con
CaO como adsorbente se han llevado a cabo estudios termodindmicos que han sido comparados
con datos experimentales, comprobandose que se puede obtener una corriente de 95 % de H,
con Unicamente un 5 % de CH, como impureza, a temperaturas cercanas a los 550 °C y que los
resultados experimentales no difieren en gran medida de los obtenidos en el anilisis
termodinamico [4]. Ademas, el CaO se ha utilizado exitosamente en el reformado de otras

materias primas para la produccion de hidrégeno, como son metano [23-25] y etanol [26].

1.3. Reformado catalitico de glicerina con vapor de agua

El SMR es principalmente aplicado a hidrocarburos como es el caso del metano con el
objetivo de obtener gas de sintesis para la produccion de compuestos quimicos como amoniaco
o metanol o una corriente con muy alto contenido de hidrégeno. Para lograr los objetivos en
cada uno de los casos se utilizan diferentes tipos de catalizadores que favorecen una u otra

composicion de los gases de salida [27].

En general, en el reformado de glicerina con vapor de agua se utilizan catalizadores

constituidos por metales de transicion como fase activa, siendo los del grupo VIIIB los m4s
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activos. Estos se soportan sobre ¢xidos metalicos que le confieran suficiente resistencia mecanica
y térmica, como pueden ser A,O; o TiO;, y pueden modificarse con aditivos o promotores que

mejoren la actividad del catalizador o prevengan su desactivacion [3, 28, 29].

Inicialmente se probd el reformado de glicerina cruda con un catalizador comercial de Ni,
alcanzandose un rendimiento de H, de 70 % [30]. Tanto Ni como Ir y Co resultaron muy
efectivos sobre CeO; llegando a conversiones totales de glicerina y selectividad de H, mayor del
90 % a temperaturas de 550 °C [31]. También se comparé la efectividad del Ni frente al Pt sobre
SiO, mostrando ambos excelente actividad en el reformado de glicerina, con selectividades de
H, similares, 70 %, y menor contenido de CO en el caso del Ni (3.0 % frente a 6.4 % para
Pt/SiO,) [32]. Otras veces, los resultados no son muy comparables, desde el punto de vista de
que se impregna un 16 % de Ni frente a un 2 % de Pt, sobre Al;O; modificada con La;Os,
obteniéndose rendimientos de H, con el catalizador de Ni casi cuatro veces mayores [33]. Para el
caso del rodio, Rh/ALO; resultd ser mas selectivo con el H; que Ni/Al,O;, a la vez que mas
estable con el tiempo, probablemente por la mayor deposicién de coque que sufrié el catalizador
basado en Ni. Por otro lado también se demostré que Ni sobre Al,O; es mds estable y activo que
sobre MgO y CeO, [34]. En cambio, en experimentos con Co/Al,O; solamente se alcanzé un
maximo de 60 % de conversion de glicerina [35]. De los trabajos que se han llevado a cabo con
diferentes metales como fase activa, se deduce que el Ni no es siempre el mas activo de los
metales; sin embargo, los resultados que se alcanzan son muy satisfactorios [1, 8, 12, 29, 32, 33,
36-42] y es un metal barato comparado con otros metales nobles que se podrian utilizar para el
mismo proposito. Por lo tanto, los catalizadores compuestos por Ni son los més comercializados
para los procesos de SMR [28, 42]. A modo de ejemplo se ha confeccionado la tabla 7.2 donde
se recogen los precios, a escala de laboratorio, de los precursores de los metales que podrian
utilizarse como catalizadores (En todos los casos se da el precio del nitrato del metal, excepto
para Pt e Ir, cuyos precursores considerados han sido Pt(NH;),Cl,:xH,O y H,IrCls-xH,O,

respectivamente, por ser utilizados en bibliografia [31, 32]).

Tabla 7.2. Precios de precursores metdlicos para la sintesis de catalizadores del SMR en 2013 [43]

Metal Precio, €-g"'

Ni 0.074
Fe 0.086
Co 0.388
Pd 52.0
Pt 96.0
Ir 112

Rh 593
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Las propiedades de los soportes también son importantes, no solo de cara a la resistencia
mecanica, sino de cara a la efectividad del catalizador. El mecanismo de actuacion de los
catalizadores metalicos habitualmente esta constituido por dos etapas importantes, la primera
seria la activacion de las moléculas organicas por parte de los centros activos metlicos, logrando
su fragmentacioén, y a continuacién la reaccion de estos fragmentos con los grupos OH del agua
cuyas moléculas han sido activadas por el soporte [44-46]. Por lo tanto, las propiedades del
soporte afectardn a la morfologia, reactividad y estabilidad del catalizador. Un soporte muy
utilizado es la alimina, por su resistencia mecdnica y quimica bajo las condiciones de reaccion
tipicas del SMR. Ademds, por su caracter acido promueve la disociacion de las moléculas de
agua, favoreciendo su reaccién con la glicerina. Sin embargo, estos soportes dcidos, como Al,Os,
ZrO, o SiO,, también tienden a promover la deshidratacion de la glicerina, formando
hidrocarburos insaturados, como etileno, que son precursores de coque [7, 8]. Por esta razon
también se piensa en los materiales basicos, como MgO, pero que, en realidad, no han
garantizado mejor funcionamiento que los 4acidos [36]. Por ejemplo, Ru soportado sobre MgO
mostré una conversion pobre de glicerina, posiblemente por la dificultad de reduccion de dicho
catalizador [47], y Pt soportado en MgO/ZrO,, un catalizador de alto caricter basico, sufrié una
desactivacion mas rapida que Pt/AlL,O; [48]. Por lo tanto, con el objetivo de mejorar las
propiedades de los soportes, en numerosos casos se afladen aditivos o promotores, en pequefas
cantidades, que mejoran las propiedades cataliticas del conjunto, como pueden ser la actividad y
estabilidad [49]. Mediante la incorporacién de aditivos a la alimina se han conseguido soportes
con propiedades muy deseables para el SMR de la glicerina. Por ejemplo la incorporacién de un
pequeiio porcentaje de MgO al soporte, mejord sustancialmente los resultados obtenidos con el
catalizador Ni/ALO;; aunque sin llegar a obtenerse la conversion completa de la glicerina y
tampoco muy alta selectividad de H, [36]. La incorporacién de CeO,; y ZrO; mejord la
selectividad de H, y CO, disminuyendo la de CO [39, 50, 51] y la incorporacion de La,Os tuvo
doble efecto, aumentando la actividad catalitica y la selectividad a H,, ademas de mejorar
considerablemente la estabilidad de los catalizadores Ni/Al,Os; y Pt/ALO; [33, 51]. El catalizador
Ni/La,O;/Al,O; ha propiciado buenos resultados en el SMR de glicerina [33], acido acético [52,
53], acetol (1-hidroxi-2-propanona) [54], tolueno [55], n-dodecano [56], etanol [57, 58],
bioaceite [59], biomasa [60] y mezclas glicerina/etanol [61], por lo tanto se ha creido oportuno
estudiar los resultados que se pueden obtener con este catalizador en el reformado de glicerina
en el sistema experimental del que se dispone, que supone un salto hacia el uso de dicho

catalizador en sistemas de mayor escala.
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2. REFORMADO DE GLICERINA CON VAPOR DE AGUA EN
PRESENCIA DE ALUMINA COMO MATERIAL DE RELLENO

La instalacion empleada y el procedimiento seguido para llevar a cabo el SMR de la glicerina
se describen en detalle en el apartado 1.6 del capitulo 2 de esta memoria. El proceso de
reformado de glicerina da lugar a tres fases, una fase minoritaria sélida y dos fases mayoritarias
liquida y gaseosa. La fase liquida, en los experimentos en los que se alcanzo elevada conversion
de la glicerina a gases, se espera que estuviera constituida principalmente por agua, como se
demostré en trabajos previos y como se deducia por su aspecto [5]. En trabajos anteriores
llevados a cabo en condiciones parecidas, sin catalizador, solamente con cuarzo como material
de relleno y con una conversiéon a gases de 75 % a 95 %, el porcentaje en peso de agua en el
liquido recogido fue de 98 a 99.5 %; el resto fue metanol, acetona y acido acético [5]. La fase
gaseosa, ademds de ser la principal, es la de mayor interés puesto que serd el gas producido el
que pueda utilizarse para la obtencion de energia o como gas de sintesis en otros procesos. Por lo
tanto, esta fase se analiza a lo largo del proceso determinando el volumen total de gases
producidos y la composicion de los mismos mediante cromatografia gaseosa. Con los datos
obtenidos se calculan determinados pardmetros como es el porcentaje de glicerina convertido a
gases, como tanto por ciento de carbono convertido (%C), los moles de hidrégeno obtenidos
por cada mol de glicerina (H,/glic.), la composicién en base libre de inerte del gas producido y el
volumen total de los gases producidos en condiciones normales de presiéon y temperatura
(CNPT); mostrandose en el apartado 4.1 del capitulo 2 las féormulas utilizadas para su célculo.
Estos parametros son importantes para determinar si los resultados obtenidos son favorables o

no.

En la tabla 7.3 se muestra el listado de los experimentos llevados a cabo para el estudio del
SMR de la glicerina utilizando alimina como material de relleno y las condiciones
experimentales empleadas en cada caso. Las condiciones de operacion estudiadas fueron la
presencia o no de material de relleno, la cantidad de relleno, la colocacién del material de
relleno en el primer, segundo o ambos reactores, el tamano de las particulas de alimina, la
temperatura de operacion, el caudal de la mezcla alimentada glicerina/agua, la relaciéon molar
agua/carbono (S/C) de dicha mezcla y la relacion molar entre el caudal de gas de arrastre y el
caudal de glicerina alimentada (N,/glic.). El efecto de cada una de las variables se presenta y

discute en los siguientes apartados.
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Tabla 7.3. Condiciones experimentales utilizadas en el estudio del SMR de glicerina usando Al,O; como material de relleno

Tamafio Caudal Relacion Relacion
Exp. Relleno Distribucién relleno particula, T, oC alimento, eracto molar
. .1 molar S/C .
Omm g-min N,/glic.
1 = = = 800 1.15 5.7 1.3
2 a-Al,O; ~340 g 1° reactor 18-19 800 1.15 5.7 1.3
3 a-Al,O; ~690 g 1° reactor 18-19 800 1.15 5.7 1.3
4 a-ALO; ~690 g 2° reactor 18-19 800 1.15 5.7 1.3
~690 g 1° reactor

5 a-ALO; ~690 g 2° reactor 18-19 800 1.15 5.7 1.3
6 a-Al,O; ~550 g 1° reactor 24-25 800 1.15 5.7 1.3
7 a-Al,O; ~690 g 1° reactor 18-19 850 1.15 5.7 1.3
8 a-ALO; ~690 g 1° reactor 18-19 750 1.15 5.7 1.3
9 a-ALO; ~690 g 1° reactor 18-19 700 1.15 5.7 1.3
10 a-ALO; ~690 g 1° reactor 18-19 800 0.58 5.7 1.3
11 a-ALO; ~690 g 1° reactor 18-19 800 1.74 5.7 1.3
12 a-ALO; ~690 g 1° reactor 18-19 800 2.30 5.7 1.3
13 a-ALO; ~690 g 1° reactor 18-19 800 1.15 5.7 0.7
14 a-Al,O; ~690 g 1° reactor 18-19 800 1.15 5.7 2.5
15 a-AlLO; ~690 g 1° reactor 18-19 800 1.15 5.7 4.8
16 a-Al,O; ~690 g 1° reactor 18-19 800 1.15 3.0 2.5
17 a-ALO; ~690 g 1° reactor 18-19 800 1.15 9.0 2.5
18 a-ALO; ~690 g 1° reactor 18-19 800 1.15 15.3 2.5

2.1. Influencia de la distribucién del material de relleno

El sistema experimental consta de dos reactores colocados en serie, se dispone a su vez de dos
cestillas que posibilitan la incorporacién de material de relleno en el primer reactor, en el
segundo o en ambos a la vez. En este apartado se muestran los resultados obtenidos si no se
coloca material de relleno en el interior del sistema (exp. 1, tabla 7.3), si se llena hasta la mitad la
cestilla del primer reactor (exp. 2, tabla 7.3), si se llena por completo la cestilla del primer reactor
(exp. 3, tabla 7.3), si se llena por completo la cestilla del segundo reactor (exp. 4, tabla 7.3) y si se
llenan por completo las cestillas de ambos reactores (exp. 5, tabla 7.3). En la figura 7.1 se
representa la composicion del gas de salida, sin tener en cuenta el gas de arrastre, para cada uno
de los casos. A continuacion, en la tabla 7.4 se recogen otros parametros claves que muestran los
resultados obtenidos en el proceso: porcentaje de carbono de la glicerina convertido a gases
(%C), moles de hidrégeno obtenidos por cada mol de glicerina (H,/¢lic.), volumen total (CNTP)
del gas producido y su poder calorifico superior (PCS), estos dos ultimos en funciéon de los

gramos de glicerina alimentados y del tiempo de reaccion.
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Figura 7.1. Composicién del gas de salida del reactor en funcién de la distribucion del material de relleno (a-Al,Os, 18-19 mm
@, 800 °C, 1.15 gmin’ mexcla glic./agua, 5.7 S/C, 1.3 N,/glic.)

Tabla 7.4. Influencia de la distribucién del material de relleno, resultados experimentales

Volumen gases (CNPT) PCS
Exp. Distribucion relleno %C H,/¢lic.
mL-gy,. " mL-min’ MJ kg, MJ-min!
1 = 73.8 1.17 843 223 13.9 3.7
2 ~340 g 1° reactor 82.1 1.42 975 258 15.7 4.2
3 ~690 g 1° reactor 87.1 1.72 1094 290 17.0 4.5
4 ~690 g 2° reactor 83.0 1.76 1078 282 13.6 3.6
5 ~690g I° reactor 78.6 1.80 1058 274 13.2 3.4

~690 g 2° reactor

En la figura 7.1 se observa como el gas generado cambia su composicion segun la distribucion
del relleno. En el caso de que ambos reactores estén vacios, el porcentaje de CO y de H; se
iguala; lo que lleva a pensar que la reaccién de descomposicion de glicerina a estos gases
(ecuacion 7.2) tiene gran importancia, produciéndose en poca medida la reaccién de reformado
con vapor del sustrato (ecuacion 7.1). En esta situacion la mezcla alimentada encuentra pocos

obstaculos en el interior del reactor, minimizindose el contacto entre glicerina y agua.

En cambio, al aumentar la cantidad de relleno, aumenta el porcentaje de H, y CO,,
disminuyendo el de CO, CH,, C,H, y C,Hs. Ademis, se observa como la relacion H,/glic. (tabla
7.4) aumenta conforme lo hace el porcentaje de H, en el gas de salida. Esta situacion se produce
al aumentarse el contacto entre los reactivos por la mayor presencia de relleno en el reactor. Por
su parte, el %C, el volumen de gases generados y su PCS muestran un maximo cuando el relleno

se situa en el primer reactor y se mantiene el segundo vacio.
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Se ha demostrado que la alimina, cuando se usa como soporte de un catalizador, actta
absorbiendo en forma disociada las moléculas de agua, gracias a su caracter acido [8]. En el
presente trabajo, la presencia de Al,O; como relleno favorecié el contacto entre reactivos.
Cuando se utilizo rellenando el primer reactor (exp. 3) se favorecio el contacto en la fase inicial
de la reaccion, lo que dio lugar a que se maximizara la produccién de gases. En cambio, al
mantener lleno el segundo reactor (exp. 4) el contacto glicerina/agua seria mas pobre
inicialmente y se fomentarian las reacciones de craqueo de la glicerina [36]. Los productos del
craqueo pasardn al segundo reactor y, al ser moléculas mas pequeiias, su contacto con el resto de
reactivos, como el agua, resultaria mas dificil, dificultando el reformado de hidrocarburos,

alcoholes y aldehidos, repercutiendo en un menor porcentaje de gases producidos [8].

Por otro lado, la alumina, ademas de promover la activacion de la molécula de agua
favoreciendo la reaccion entre esta y las especies organicas, también favorece la deshidratacion
de hidrocarburos, como etano y etileno, precursores de la formacién de coque. La mayor
formaciéon de coque favorece la conversién total de los hidrocarburos liberando mas H, al
medio, pero disminuye la capacidad del material de relleno para activar nuevas moléculas de
agua y conseguir mayores conversiones [57, 62]. Este hecho, podria ser el causante de que los
experimentos con mas relleno presenten mayor conversiéon a H, pero no mayor conversién total
de glicerina. Por lo tanto, con el objetivo de maximizar la produccién de gases se llevaron a cabo

las siguientes etapas de este estudio con el primer reactor lleno de alimina y el segundo vacio.

2.2. Influencia del tamano de particula del material de relleno

El material de relleno utilizado son bolas de a.—-Al,O; y se dispone de dos tamafos diferentes
de dichas particulas, 18-19 mm (exp. 3) y 24-25 mm de didmetro (exp. 6). En la figura 7.2 y

tabla 7.5 se estudia el efecto de esta variable en el SMR de la glicerina.

Los resultados obtenidos muestran como la composicion de los gases producidos no varia, se
use un tamafio de particula u otro (figura 7.2); en cambio, con las particulas de menor tamaifio se
obtiene mayor porcentaje de carbono convertido a gases, relacion H,/glic. y volumen de gases
generados (tabla 7.5). Por lo tanto, la composicion del gas es idéntica, pero la cantidad generada
es mayor lo que también repercute en una corriente con mayor PCS por gramo de glicerina

alimentada y por minuto.
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Figura 7.2. Composicién del gas de salida del reactor en funcién del tamario de particula del material de relleno (a-Al,Os, 1°
reactor lleno, 800 °C, 1.15 g-min’ mexcla glic./agua, 5.7 S/C, 1.3 N,/glic.)

Tabla 7.5. Influencia del tamario de particula del material de relleno, resultados experimentales

= : Volumen gases (CNPT) PCS
Exp. Tamafo particula, %C H,/glic.
Omm mL- gguc.'l mL-min’! M]-kg, e MJ-min?
3 18-19 87.1 1.72 1094 290 17.0 4.5
6 24-25 80.3 1.60 1012 268 15.7 4.2

La disminuciéon del tamafo de particula del lecho ofrece mayor resistencia al flujo de
reactivos, asi como aumenta los puntos de contacto entre las particulas y el reactivo. Esto
permite mejor distribucion y contacto de los reactivos [5] y se ve favorecida la reactividad de la
glicerina, llegando a un mayor grado de conversiéon de esta a gases. En otros trabajos se ha
variado el tamafo de particula del material de relleno para llevar a cabo la pirolisis de la glicerina
siendo los didmetros mayores diez veces mas grandes que los menores. Ante esta diferencia de
tamafos, ademas de la produccion de gas, varié la composicion del gas generado [63]. En el
presente trabajo la diferencia de didmetros es mucho menor, lo que lleva a pensar que no sea
suficiente para observar una variacion en la composicion. De todo ello se concluye que para el
reformado de la glicerina es mas recomendable el uso de las particulas de relleno de 18-19 mm
de didmetro ante las de 24-25 mm, por lo que fueron las utilizadas para los siguientes

experimentos.

2.3. Influencia de la temperatura de reaccién

La temperatura de reaccion se ha estudiado en el rango 700-850 °C; en la figura 7.3 se
muestra la variacion de la composicion de los gases de salida del reactor segun la temperatura y

en la tabla 7.6 se recogen el resto de pardmetros evaluados.
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Figura 7.3. Composicién del gas de salida del reactor en funcién de la temperatura de reaccion (a-Al, O3, 18-19 mm O, 1°
reactor lleno, 1.15 g-min™ mexcla glic./agua, 5.7 S/C, 1.3 N,/glic.)

Tabla 7.6. Influencia de la temperatura de reaccion, resultados experimentales

Volumen gases (CNPT) PCS
Exp. T, oC %C H,/glic.
mL-gg. " mL-min™ MJ kg MJ-min™
7 850 100 3.58 1727 454 19.6 5.2
3 800 87.1 1.72 1094 290 17.0 4.5
8 750 79.8 1.19 887 235 15.0 4.0
9 700 69.4 1.12 797 211 13.1 3.5

Con el aumento de la temperatura se observa mayor selectividad a H, y CO; en detrimento
del CO e hidrocarburos. Por otro lado, tanto el %C, como la relacion H,/glic., el volumen de
gases producido y el PCS de la corriente generada aumentan con esta variable; lo que quiere

decir que, en general, el aumento de la temperatura favorece el reformado de la glicerina.

En un estudio puramente termodinamico del SMR [64], un aumento de temperatura
conlleva un aumento en el porcentaje de H, y de CO. Esto es debido a la endotermicidad de la
reaccion SMR de la glicerina (ecuacién 7.1) y la exotermicidad de la reaccion WGS (ecuacion
7.3). Una vez alcanzado el equilibrio, para cada relacion S/C hay una temperatura éptima que
propicia el mayor rendimiento de Hj; resultados consistentes con diversos estudios
experimentales [2, 6, 44, 65]. Termodindmicamente, el aumento de temperatura también
conlleva una disminucién de la concentracion de CH4 en la corriente de salida, por ser
exotérmicas las reacciones de metanacion [6, 13, 64]. En cambio lo que se ha observado en el
presente estudio es que al aumentar la temperatura el CO, aumenté y CO, junto con los

hidrocarburos, disminuyeron.
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Reformado de glicerina con vapor de agua

Las diferencias entre las tendencias observadas en estudios termodinamicos y las observadas
en esta experimentacion pueden deberse a que en las condiciones en las que se estd trabajando
(conversion parcial de glicerina) no se ha alcanzado el equilibrio termodindmico. Chen y col.
[20], para una relacién S/C de 4:1, mostraron como resultado de un estudio termodindmico 100
% de conversion de glicerina y una composicion: 62.7 % de H,, 27.7 % CO,, 0.3 % COy 0.5 %
CH,. Estos resultados distan considerablemente de los mostrados en la figura 7.3, por lo tanto,
habrd que pensar en aspectos cinéticos [42]. El hecho de que al aumentar la temperatura
disminuya el porcentaje de CO puede deberse a que las condiciones se estin acercando al
equilibrio termodinamico, en el cual el valor de mondxido es muy bajo, lo mismo ocurriria con
el CH, vy, de forma inversa, con el CO,, cuyo valor es mucho mayor en las condiciones de
equilibrio al obtenido en los experimentos 3, 7-9. Los hidrocarburos como etileno y etano, en
las condiciones experimentales muestran porcentajes relativamente altos que van disminuyendo
conforme aumenta la temperatura pues en las condiciones de equilibrio no se observan dichos
hidrocarburos y su descomposicion para dar coque e hidrégeno se ve favorecida a altas

temperaturas (ecuacion 7.11).

C.H. —— nC() + % H, (7.11)

En general, la temperatura favorece la conversion de la glicerina a gases (%C), produciéndose
mayor porcentaje de H, y mayor volumen de gases. Si se calcula el PCS por mL de gas generado
se obtendrian 16.7, 17.0, 15.5 y 11.4 J-mL" para 700, 750, 800 y 850 °C, por lo tanto, a mayor
temperatura no se llega a un gas con mayor PCS por unidad de volumen, puesto que la
concentraciéon de hidrocarburos disminuye con la temperatura, pero debido al aumento en la
produccién de gases la capacidad energética de la corriente generada es mayor al aumentar la

temperatura (tabla 7.6).

Por todo ello, lo ideal seria trabajar a temperaturas de 850 °C o incluso mayores, pero la
instalaciéon experimental, en el momento de desarrollar el trabajo no permitia trabajar de forma

continuada a dicha temperatura por lo que se decidié seguir con el estudio utilizando 800 °C.

2.4. Influencia del caudal de alimento

Cuando se tiene un sistema experimental es importante determinar el caudal de alimento
adecuado que no provoque sobre-alimentacion que conlleva reducida eficiencia, ni caudal muy
bajo que conlleva bajo rendimiento de gases [66]. El rango de caudal alimento estudiado ha ido

de 0.58 a 2.30 g-min" de mezcla glicerina/agua con una relacion S/C de 5.7. En la figura 7.4 se
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representa la variacién en la composicién de los gases y el caudal generado de cada uno de los

gases en mmol'min”. En la tabla 7.7 se recogen el resto de parametros utilizados para evaluar los

resultados.
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Figura 7.4. Composicion del gas de salida del reactor (a) y caudal de cada gas (b) en funcion del caudal de alimento (a-Al,O;,
18-19 mm O, 1° reactor lleno, 800 °C, 5.7 S/C, 1.3 N,/glic.)

Tabla 7.7. Influencia del caudal de alimento, resultados experimentales

Exp. Caudal al.itgento, 0C H,/glic. Volumen gases (CNPT) PCS
g-min mL-gg.." mL-min®  MJ-kgg," M]-min’
10 0.58 98.5 2.13 1284 171 19.3 2.6
3 1.15 87.1 1.72 1094 290 17.0 4.5
11 1.74 74.4 1.30 878 351 14.4 5.7
12 2.30 64.5 1.11 755 402 12.7 6.8

La variacién en la composicion del gas de salida al aumentar el caudal de alimento (figura
7.4a), muestra la misma tendencia que cuando se disminuye la cantidad de relleno utilizada en
los reactores (figura 7.1). Al aumentar el caudal se produce una disminucion del porcentaje de
H, y CO,, a la vez que aumentan el de CO y ligeramente, el de los hidrocarburos. Por lo tanto,
un aumento del caudal alimento repercutird en una menor disponibilidad del material de
relleno por cada unidad alimentada. Ademsds, el caudal de alimento estd relacionado
directamente con la velocidad espacial, es decir, con el tiempo de residencia de la mezcla
alimentada, a mayor caudal, mayor velocidad, por lo que los reactivos tendran menos tiempo

para reaccionar y llegar a convertirse en gases.

La mayor velocidad espacial dificulta el reformado tanto de la glicerina como de productos
intermedios como los hidrocarburos, lo que explica el menor porcentaje de H, y el ligero ascenso

de hidrocarburos. Este mismo comportamiento se ha observado en trabajos anteriores, llegando
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a la conclusion de que cuando se utilizan altas velocidades espaciales, la reaccion principal es la
formacion de CO e H, a partir de glicerina (ecuacion 7.2) y la produccion de CO, mediante la
reaccion WGS (ecuacién 7.3) es una reaccion secundaria [48]. Para que la reaccion WGS se lleve
a cabo seria necesario disponer de sitios activos que permitan el contacto del CO con una
molécula de agua durante cierto periodo de tiempo y suficiente energia para sobrepasar la
energia de activacion [2]. Al aumentar el caudal alimentado, esta reaccién no se vera favorecida
pues serd menor el contacto entre los reactivos y el material de relleno, siendo la alimina la
fuente de sitios activos para la disociacion del H,O [8]. En cambio, las reacciones de metanacion
no necesitan el contacto con sitios activos del relleno, por lo que resulta logico que la formacién

de CH, no se vea afectada con el aumento del caudal alimento [2].

El volumen de gas producido por unidad de tiempo es mayor conforme aumenta el caudal de
mezcla glicerina/agua alimentado. Este hecho resulta logico desde el punto de vista de que se
dispone de mas cantidad de materia prima de la que obtener gas de sintesis. Por esta razén
también aumenta el PCS en MJ-min” del gas de salida. Sin embargo, si se contabilizan por
gramo de glicerina alimentada o se observa la relacién H,/glic. y %C (tabla 7.7), la tendencia es
la contraria. Es necesario llegar a una solucién de compromiso entre una mayor produccion de
gases con menor eficiencia o un proceso mas eficiente pero con menor caudal total de salida. En
la figura 7.4b se representan los caudales de cada uno de los gases que van aumentando
conforme lo hace la corriente alimentada de glicerina/agua. Como se observa, el mayor
incremento porcentual se produce al pasar de 0.58 a 1.15 g-min’, por lo que se ha considerado
1.15 g'min” como el caudal que lleva al equilibrio buscado, ya que mayores caudales conllevan
menor conversion, desperdiciando un elevado porcentaje de glicerina, y un caudal de 0.58
g'min’, aunque permite mayor conversion, da lugar a baja produccion de gases y pobre

aprovechamiento de la energia consumida.

2.5. Influencia de la relaciéon gas de arrastre/glicerina, N,/glic.

En el presente trabajo se utiliza una corriente de nitrégeno constante a lo largo de toda la
reaccion, con el objetivo de facilitar la distribucion de reactivos en el relleno del reactor y
favorecer la salida de los gases generados. Ademas, por la caracteristica que tiene de ser inerte, se
ha usado como base de cilculo para determinar la conversién de la glicerina a gas y la
composicion del gas. En esta serie experimental se estudia el efecto del caudal de gas de arrastre
como la relacion molar N,/glic. Se mantuvo constante el caudal de mezcla alimento, en 1.15

gmin” y la relacion S/C en 5.7, y se fue variando el caudal de gas de arrastre cumpliendo las
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relaciones molares N,/glic. de 0.7 (exp. 13), 1.3 (exp. 3), 2.5 (exp. 14) y 4.8 (exp. 15). Los

resultados experimentales se muestran en la figura 7.5 y tabla 7.8.
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Figura 7.5. Composicién del gas de salida del reactor (a) y caudal de cada gas (b) en funcién de la relacion molar N,/glic. (a-
ALO;, 18-19 mm @, 1° reactor lleno, 800 °C, 1.15 g'min” mezcla glic./agua, 5.7 S/C)

Tabla 7.8. Influencia del caudal de gas de arrastre, resultados experimentales

Exp. Relacién .molar 0C H,/glic. Volumen gases (CNPT) PCS
N,/glic. mL-g;' mLmin?  MJkgg'  MJmin®
13 0.7 81.3 1.59 1016 269 16.0 4.2
3 1.3 87.1 1.72 1094 290 17.0 4.5
14 2.5 90.8 2.25 12717 338 18.1 4.8
15 4.8 90.4 2.11 1225 325 17.9 4.7

Como se observa en las figuras 7.5a y b, al aumentar la relaciéon N,/glic., hasta 2.5, el
porcentaje de H, y CO; en los gases de salida aumenta, asi como sus caudales. En cambio, el
porcentaje de CO e hidrocarburos va disminuyendo, manteniéndose sus caudales invariantes.
Por lo tanto, se produce una subida del porcentaje de carbono convertido, de la relacién
H,/glic., del volumen de gases producidos y del PCS de la corriente de salida (tabla 7.8). En
contra, cuando la relacion N,/glic. es mayor de 2.5, no se observan cambios significativos, en

todo caso cierto empeoramiento de la selectividad a hidrégeno (tabla 7.8).

El gas de arrastre permite controlar el tiempo que se encuentran los reactivos en el reactor
[5]. Al aumentar su caudal, el tiempo de residencia sera menor llegando a poder ser insuficiente
para que se produzca adecuadamente la reaccion [2]. Este efecto fue observado por otros
investigadores cuando se utilizaron relaciones N,/glic. de 47.6 a 111, obteniendo mayor

produccién de gases a menores caudales de gas inerte [67].
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Por otro lado, en andlisis termodinamicos acompafados de estudios experimentales [13, 20],
se observd que una mayor proporciéon de gas de arrastre aumentaba la conversién a gases y la
selectividad a H, y CO,. Para explicar este comportamiento utilizaban el llamado efecto dilucién,
que de acuerdo al principio de Le Chaitelier, cuando el gas inerte se afiade a un sistema en
equilibrio, a una presion constante, las presiones parciales de los gases reactivos decrecen (efecto
dilucién); de modo que el sistema evolucionara en el sentido en el que se forme un mayor
numero de moles, es decir, hacia la producciéon de H, y CO,. El estudio experimental que
presentaron estos autores se encontraba en el rango 26.7 a 80.0 mol N,/mol glic. y se ajustaba

correctamente a los resultados del analisis termodinamico [13, 20].

En la presente serie experimental se utilizaron relaciones N,/glic. mucho menores a las
recogidas en bibliografia y no se llegé al equilibrio termodinamico. En estas condiciones la
modificacion del tiempo de residencia debido a los diferentes caudales de N; es muy pequeia y
lo que se ha observado es que existe un porcentaje 6ptimo de gas de arrastre (N,/glic.: 2.5) que

llevo a la méaxima produccién de gases y selectividad a hidrégeno.

2.6. Influencia de la relacion agua/carbono en el alimento, S/C

La proporcion de agua y glicerina que se alimenta al reactor se mide como la relacion
agua/carbono de la mezcla alimento, que se ha denominado con la abreviatura S/C. En la figura

7.6 y la tabla 7.9 se muestran los resultados obtenidos al variar esta relacion.

~ 50 7
E\i ./.\.\*Oa b
o e 67
g 40 - £ —e— H2
£ 3 —A— CO
3 30 | A\‘/‘—A € —m— CHg
o £
= - CO2
] »
= O —v— C2Hyg
£ 20t ]
il o C2He
] w
7}
80 85w a3
S I
(S}
0 | I — 1
3.0 5.7 9.0 15.3 3.0 5.7 9.0 15.3
Relacién S/C Relacion S/C

Figura 7.6. Composicion del gas de salida del reactor (a) y caudal de cada gas (b) en funcién de la relacion S/C del alimento (a—
ALO;, 18=19 mm @, 1° reactor lleno, 800 °C, 1.15 g'min' mezcla glic./agua, 2.5 N,/glic.)
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Tabla 7.9. Influencia de la relacion S/C del alimento, resultados experimentales

Volumen gases (CNPT) PCS
Exp. Relacion molar S/C %C H,/glic.
mL-gg." mL-min? MJ kg M]J-min!
16 3.0 74.4 1.49 938 396 14.8 6.2
3 5.7 90.8 2.25 1277 338 18.1 4.8
17 9.0 92.5 2.14 1256 226 17.7 3.2
18 15.3 94.7 2.09 1260 140 17.7 2.0

En bibliografia, se ha comprobado que el exceso de vapor de agua en el SMR favorece la
reaccion de reformado aumentando ademas la selectividad a hidrogeno [1], una relacion S/C de
1 se corresponderia con la relacién estequiométrica, como se deduce de la ecuaciéon 7.1. Una
practica comun en el reformado de metano es la de utilizar una relacion S/C de 3.5 a 4.5 [68].
En el reformado de glicerina, se han obtenido buenos resultados tanto con la relacion S/C de 3

[69], como 4 [70, 71]; en nuestro caso las relaciones estudiadas fueron 3, 5.7, 9y 15.3.

Como se puede observar en la figura 7.6a, la relacion 5.7 present6 la maxima concentracién
de H, en la corriente de salida; ademas de elevado caudal de H, (figura 7.6b) y los maximos de
relacion H,/glic., volumen de gases generados y PCS por unidad de glicerina (tabla 7.9). Para
una relacion S/C menor, 3.0, la conversion a H, y CO, disminuyeron, obteniéndose mayor
porcentaje de CO. Este mismo efecto se encuentra en otros trabajos recogidos en bibliografia y
se debe a que un mayor porcentaje de vapor promueve la reaccién de reformado de glicerina
(ecuacion 7.1), la reacciéon de reformado de CH, (ecuacion 7.4 y 7.5) y la reaccion WGS
(ecuacion 7.3), obteniéndose concentraciones maximas de H, y CO, [17, 20, 42, 64, 67]. Si se
continta aumentando la relacion S/C, de 5.7 a 15.3, se observa una ligera disminucion en la
selectividad del H,, aunque un aumento en la conversion del carbono (tabla 7.9). Este efecto, en
general, no suele ser observado, posiblemente porque se suelen estudiar valores de 3 a 5 para la
relacion S/C. En el caso de Wang y col. [67], ampliaron el rango de estudio hasta una relacion
S/C de 7.5 y se observo la disminucion de la selectividad del H;. Por otro lado, en el SMR de
metano, Lee y col. [72] observaron una disminucion de la conversién de CH, al pasar de 2.5 a
3.0 de relacién S/C. En este caso, el efecto se atribuyé a la posible oxidacion del catalizador por
la elevada concentracién de agua dentro del reactor. En nuestro caso, esta disminucion de la
selectividad de H,, podria venir causada porque tan elevado exceso de agua pueda dificultar el

efecto positivo de la alimina en la conversion de la glicerina a H, [8].

Otro aspecto a tener en cuenta es que el aumento de la proporcién vapor/glicerina requerira
un gran consumo energético, implicando la necesidad de manipular voliumenes de agua y de gas

mayores y necesitando un reactor de mayores dimensiones. La corriente de hidrogeno producida
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estaria mas diluida por el exceso de agua utilizado y, aunque la separacién del agua después del
reformado no tiene dificultades técnicas, se aumentaria globalmente el coste del proceso [44, 67,
73]. Por lo tanto, la relacion S/C 5.7 puede ser la que proporcione los mejores resultados

considerando todos los aspectos sobre los que afecta esta variable.

Ademsds de todo lo anterior, pensando en los siguientes estudios con catalizador hay que
tener en consideracion el coque que se pueda depositar sobre el relleno. Altas concentraciones
de vapor conducen a la eliminacion efectiva del coque de la superficie de los catalizadores y
mejora la transferencia de masa y calor [30]. Los experimentos 16, 3, 17 y 18 presentaron las
siguientes cantidades de coque acumulado en la cestilla: 0.12, 0.04, 0.04 y 0.02 g,
respectivamente. Cuyos resultados van en consonancia con los estudios previos e indican que
una relacion S/C de 5.7 es adecuada para obtenerse baja tasa de deposicion de coque, a la vez de

buenos resultados, en lo que a gases se refiere.

3. REFORMADO DE GLICERINA CON VAPOR DE AGUA Y
ADSORCION SIMULTANEA DE CO,

Hasta el momento se ha llevado a cabo el reformado de glicerina con vapor de agua en
presencia de alimina como material de relleno. El gas obtenido, aunque con una proporcion
razonable de hidrégeno, presenta también elevado porcentaje de hidrocarburos y oxidos de
carbono que habria que eliminar para la utilizacion del gas como fuente de hidrogeno. El
reformado con vapor mejorado por adsorcion de CO, (SE-SMR), en general, se suele proponer
como solucion al elevado porcentaje de CO, generado en el SMR; en este caso, ademas, se
propone con el objetivo de aumentar la conversién del CO en la reaccion WGS para generar

mayor proporcion de H; y potenciar el reformado también de los hidrocarburos.

Para este estudio se han utilizado 6xido de calcio y dolomita como adsorbentes, ya que
previamente habian demostrado buena actividad como adsorbentes en el SE-SMR de glicerina
(10, 21, 22]. La dolomita es un mineral compuesto por carbonato de calcio y carbonato de
magnesio. La dolomita utilizada se obtuvo en yacimientos de Gilena (Sevilla), manteniendo una
proporcion aproximada de 54 y 45 % de CaCO; y MgCQ;, respectivamente. Tanto el CaO
como el MgO se pueden someter a ciclos de carbonatacion-calcinacion que dependerin tanto
de la atmosfera en la que se encuentren como de la temperatura [74]. Para el caso del CaO, en

atmosfera de CO; puro se ha comprobado que adsorbe CO; a elevada velocidad desde los 225
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°C hasta los 600 °C y que su velocidad se aminora hasta alcanzar los 900 °C, a partir de cuya
temperatura comienza la liberacion de CO; por la calcinacion del material [74]. Sin embargo, la
calcinacion del carbonato de magnesio, que forma parte de la dolomita, ocurre a 385 °C, lo que

imposibilita la utilizacion del MgO como adsorbente de CO; en las condiciones del SMR [74].

La utilizaciéon de dolomita tendria su justificaciéon en que durante la descomposicion del
MgCQO; se generan microporos en la estructura de la dolomita que facilitan el contacto del CO,
con las capas mas internas de CaO [75]. Ademas, la presencia de MgO mejoraria la estabilidad
del adsorbente reduciendo la sinterizacion que pueda sufrir el CaO [76]. Por otro lado, se han
realizado experimentos con MgO puro con la intencion de comparar los resultados obtenidos
tanto con los dos adsorbentes anteriores, como con alimina. Se va a hacer mencion de este
como “adsorbente” para facilitar la expresion de los resultados, aunque en realidad no presente

caracteristicas que lo definan como tal.

Como se explica en el apartado 1.6.2 del capitulo 2, en este conjunto de experimentos, en la
cestilla del reactor superior se colocaron los diferentes materiales a probar como adsorbentes:
CaO, dolomita y MgO. Estos compuestos se encontraban en estado pulverulento, soportados
sobre lana de cuarzo. Las cantidades afadidas de cada sustancia fueron las mismas en ntimero de
moles para los tres compuestos (0.75 mol). En base a los experimentos a 700, 800 y 850 °C con
alimina como relleno (figura 7.3, tabla 7.6), la capacidad estequiométrica de adsorciéon del CaO

seria suficiente para adsorber el CO, generado durante 1116, 590 y 224 min, respectivamente.

Para poder relacionar estos experimentos con los anteriores llevados a cabo con alumina, en
la cestilla se coloco el adsorbente y bolas de a-Al,O; de un didmetro de 18-19 mm hasta su
llenado. La mezcla alimento cumplié una relacion S/C de 5.7 y el caudal alimentado fue de 1.15
g-min” en todos los casos. La relacion N,/glic. también se mantuvo constante, en 1.3,y se fue

variando la temperatura por ser una de las variables mas influyentes en este proceso [20].

En la tabla 7.10 se muestran los experimentos llevados a cabo en este estudio, de los cuales el
1y el 5 se corresponden con los experimentos 7 y 9 del apartado 2.3 del presente capitulo. Se
llevaron a cabo reacciones sin adsorbente, con 6xido de calcio, con dolomita y con éxido de
magnesio a 850, 700 y 600 °C. Adicionalmente, también se prob¢ la utilizacion de CaO a 800 y
500 °C (experimentos 13 y 14).
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Tabla 7.10. Condiciones experimentales utilizadas en el estudio del SE-SMR de glicerina

Exp. Adsorbente T, oC

1 - 850

2 CaO 850

3 Dolomita 850

4 MgO 850
77777 e

6 CaO 700

7 Dolomita 700

8 MgO 700
_____ o 0

10 CaO 600

11 Dolomita 600

12 MgO 600
_____ 3 @ s0

14 CaO 500

3.1. Produccién de H,

En la figura 7.7 se muestra la relacién H,/glic. que se alcanzé en cada uno de los
experimentos llevados a cabo a diferentes temperaturas y en presencia de diferentes adsorbentes
de CO,. Estos resultados se comparan con los obtenidos en experimentos realizados sin

adsorbente, es decir, inicamente con a.-Al,O3; como material de relleno.

4
3 L
. —e— CaOo
2 —4A— Dolomita
> 2 —m— MgO
T —&— AlR03
1 L
0 1 1 1

600 700 850
Temperatura (°C)

Figura 7.7. Relacion H,/glic. para los experimentos con CaQO, dolomita, MgO y AL, Os en funcién de la temperatura de reaccion
(1.15 gmin’ mezcla glic./agua, 5.7 S/C, 1.3 N,/glic.)

Como se pone de manifiesto, 600 °C fue la temperatura a la que se observé una diferencia
mas notable entre los experimentos con y sin adsorbente. La dolomita y especialmente el CaO
mostraron los mayores valores de produccién de H,. La presencia de MgO provocaria menor

capacidad de adsorcién para la dolomita activada, que también mostré menor conversiéon a H,.
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Por lo tanto, estos resultados que estuvieron en consonancia con los recogidos en bibliografia,

ratificarian que la produccion de H, aumenta mediante la adsorcion de CO; [20, 74].

El aumento de temperatura a partir de los 600 °C lleva consigo dos efectos contrarios. Por un
lado se origina una mejora en la produccion de H; por la reaccién del SMR, como se observé en
el apartado 2.3 del presente capitulo, y, por otro, el equilibrio CaCO3;-CaO se desplaza en
mayor medida hacia el CaO produciéndose en menor medida la adsorcion de CO,. La situacion
final depende de cada sistema. Un analisis termodinamico de un sistema con CaO mostré que
la temperatura favorecia la adsorcion de CO, hasta temperaturas cercanas a 600 °C, a partir de
cuyo valor comenzaba a desactivarse el adsorbente. [4, 20]. En cambio, en un estudio
experimental de SE-SMR de metano, la temperatura optima fue de 725 °C [77]. Asi pues,
resulta conveniente estudiar cada caso con el objetivo de obtener los mejores resultados. En
nuestro caso, 600 °C fue la temperatura éptima a la que se observd el méximo efecto de la
adsorciéon de CO,. Aunque a temperaturas mayores (850 °C) y sin necesidad de adsorbente, las
producciones de H, fueron mayores. Por lo tanto, habria que llegar a un equilibrio entre la

energia consumida, el H, obtenido y la cantidad de CO, liberada, segun el sistema.

Dado los resultados alcanzados con CaQ, se llevaron a cabo dos reacciones adicionales a 500
y 800 °C. A la menor temperatura, la reaccién pricticamente no progresd, alcanzandose una
relacion H,/glic. media de 0.18, que fue disminuyendo rapidamente con el tiempo. En cambio,
a 800 °C se alcanzé una relacién H,/glic. de 2.41, mayor a la obtenida con ALO; a igual
temperatura, 1.72 (exp. 3, apartado 2.3) y cercana a la que se habia obtenido a 600 °C, 2.37.
Estos resultados muestran que a 800 °C aun se estaria produciendo adsorciéon de CO,, aunque

en menor proporcion.

En cuanto al ¢xido de magnesio, como era de esperar, dio lugar a resultados mds parecidos a
los alcanzados con AL O; que con CaO o dolomita. El MgO no presentaba caracteristicas
adsorbentes, pero se diferenciaba con la alimina en su tamafo de particula y su mayor caracter
bésico [78]. El menor tamafio de particula explicaria mayor porcentaje de H, generado como
ocurrié a 600 °C [5, 63, 79]. Sin embargo a mayores temperaturas no se observé dicha mejora en
la produccién de H,, incluso a 850 °C, la relacién H,/glic. fue menor para MgO que para Al,Os,
mostrando diferente composicion de los gases de salida (figura 7.10). En estudios cataliticos en
los que se emple6 MgO como modificador de Ni/Al,O;, se comprobd que afectaba
negativamente a la actividad cuando su carga sobrepasaba un pequefo valor [67, 78]. Esto se

justificaba por un posible efecto negativo en la exposicion y dispersion del niquel, que en
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nuestro caso no tendria aplicacién, pero que nos lleva a pensar que los diferentes resultados

obtenidos en el SMR con MgO vendrian causados por sus caracteristicas quimicas.

3.2. Composicion de los gases de salida

A continuacion se muestra la composicion de los gases de salida para los experimentos
efectuados a 600 °C con diferentes rellenos (figura 7.8). La presencia de MgO repercutié en
dicha composicion, presentado mayor porcentaje de H,, CO; y menor de CO e hidrocarburos
que con AlLLO;; como se ha mencionado, esto seria resultado de la disminucién del tamafio de
particula del relleno, por la promociéon de la reaccion WGS [63, 79]. En mayor grado se
favorecio la reaccion WGS con CaO y dolomita, produciéndose, ademas, una disminucion del
porcentaje de CO, producido. En trabajos anteriores del proceso SE-SMR, se observaron estas
mismas tendencias aunque también hubo un periodo inicial de la reaccion durante el cual el
porcentaje de CO, fue practicamente igual a cero [4, 20, 21]. En nuestro caso no se ha
conseguido este efecto, posiblemente por la lentitud del proceso de adsorcién como
consecuencia de la formacién inicial de una capa superficial de CaCOj; sobre las particulas de

CaO, a través de la cual se tenian que difundir las moléculas de CO, para poder ser adsorbidas

por el solido [80, 81].

70
60 -
—e— H2
50 - —A— CO
—m— CHyg
40 CO2

30| —v— C2Hg
C2Hg
20 t

Al,O; MgO Dolomita CaO

Composicion, libre de inerte (%)

Figura 7.8. Composicion del gas de salida del reactor en funcion del relleno utilizado (600 °C, 1.15 grmin" mezcla glic./agua, 5.7
S/C, 1.3 N,/glic.)

En la figura 7.9 se representan los resultados obtenidos a 700 °C. Para Al,Os;, y MgO, el
porcentaje de CO aumentd en gran medida, probablemente porque la reaccion WGS se ve
desfavorecida a mayores temperaturas. Este efecto unido a que el equilibrio carbonato-oxido de
calcio posiblemente esté mas desplazado hacia el CaO a 700 que a 600 °C, hacen que los

resultados para dolomita y CaO no sean tan favorables como a 600 °C [4, 74].
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Figura 7.9. Composicion del gas de salida del reactor en funcién del relleno utilizado (700 °C, 1.15 grmin” mezcla glic./agua, 5.7
S/C, 1.3 N,/dlic.)

En cuanto a los resultados obtenidos a 850 °C, estos no estan relacionados con la capacidad
de adsorcién del CaO y la dolomita, puesto que a dicha temperatura el equilibrio CaCO;-CaO
se encontrara desplazado hacia la formacion de CaO sin capacidad sustancial para adsorber CO,
[74]. La composicion del gas de salida fue la misma para MgO, dolomita y CaO; con un
porcentaje de H, mayor al obtenido con AL,O; y un porcentaje menor de CO (figura 7.10).
Todos los rellenos excepto la alimina presentaban similar tamafio de particula (polvo), posible
causa de este cambio en la composicién de los gases obtenidos [63]. Sin embargo, también
resultaria légico que se obtuviera una mayor relacion H,/glic. al reducir el tamafio de particula,
cosa que no sucedio (figura 7.7). Por lo tanto, podria pensarse en que la basicidad del relleno
pudiera afectar negativamente a la conversion total de la glicerina a gases [67, 78] o que la
disminuciéon del tamafio de particula tuviese menor efecto al aumentar la temperatura del

sistema y este efecto solo se reflejase en la composicion de los gases.
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Figura 7.10. Composicion del gas de salida del reactor en funcién del relleno utilizado (850 °C, 1.15 grmin” mezcla glic./agua,
5.7S/C, 1.3 N,/glic.)
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Por ultimo, se representa la composicién de los gases de salida cuando la temperatura de
reaccion fue de 800 °C (figura 7.11). Como se ha indicado, bajo estas condiciones la conversion
a gases fue mayor para CaO que para AlL,O; y, por su parte, el porcentaje de H, y CO,
aumentaron, mientras que disminuyé el de CO. Por lo tanto, es muy probable que a esta

temperatura el CaO mantuviese cierta capacidad de adsorcion.
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Figura 7.11. Composicion del gas de salida del reactor en funcion del relleno utilizado (800 °C, 1.15 g'min” mezcla glic./agua,
5.7S/C, 1.3 N,/glic.)

Del estudio realizado con adsorbentes de CO,, se llega a la conclusion de que el CaO
presenta la mayor capacidad de adsorcién, que se obtuvo a 600 °C. Por otra parte, se comprobo
que la estabilidad de este adsorbente se mantiene inalterada, al menos, durante 200 min que fue

el tiempo que se mantuvieron los experimentos.

4. REFORMADO CATALITICO DE GLICERINA CON VAPOR DE AGUA

4.1. Caracterizacion del catalizador

En base a la bibliografia consultada se consideré como lo mds adecuado el trabajar con el
catalizador Ni/La,O3/Al,Os. Este catalizador se habia utilizado en trabajos previos en un micro
reactor y los resultados fueron muy satisfactorios al utilizar cargas de NiO de 16 % y de La,O; de
5% (33, 39]. Por esta razén seria muy interesante su aplicacion en el sistema experimental con el
que se cuenta de 52 mm de didmetro y 1060 mm de longitud total (apartado 1.6, capitulo 2).

Inicialmente se consideré oportuno emplear el catalizador sin ¢xido de lantano, para luego
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comprobar si la modificacion del soporte con dicho ¢xido realmente mejoraba los resultados

previamente obtenidos.

Anillos de y-AlL,Os se utilizaron como soporte, en parte por su elevada area superficial,
aspecto imprescindible para un soporte catalitico [82]. De forma adicional, el uso de
catalizadores estructurados, en lugar de los pellets esféricos o el polvo habia resultado
beneficioso en el reformado de glicerina por presentar menor tendencia al bloqueo de los poros
por la formacion de coque [12]. En las plantas industriales de reformado se emplean,
generalmente, velocidades espaciales muy elevadas, lo que requiere que el catalizador se fabrique
con un tamafo y formas adecuadas para evitar caidas de presion excesivas. En este sentido, la
utilizacién de anillos estd generalizada puesto que es una forma que maximiza la fraccion vacia

del lecho para favorecer el paso de los gases [44].

4.1.1. Método de secado

El primer catalizador preparado fue Ni/y-Al,Os, pretendiendo una carga de NiO de
aproximadamente 16 %. Para ello se impregnaron los anillos de y-Al,O; con una disolucién de
Ni(NOs),-6H,0, siguiendo el método de impregnacion himeda (designado como H en el
nombre del catalizador). Posteriormente se procedié al secado del mismo, de acuerdo con los
procedimientos descritos en el apartado 1.6.3 del capitulo 2. En esencia, los dos métodos de
secado fueron: secado durante 12 h en un horno convencional (muestra Ni H HC), y secado
durante 30 min en horno microondas a una potencia de 100 W (muestra Ni H MW). Como se
ha mencionado, una vez secos, se sometieron al proceso de calcinacién con el fin de transformar
el precursor de niquel en 6xido de niquel. Una vez calcinados, se comprobé por diferencia de
pesada un aumento de peso de un 25.4 % para Ni H HC y un 25.2 % para Ni H MW, que
corresponderian al 6xido de niquel afiadido al soporte. La discrepancia entre este valor y el 16 %
que se pretendia alcanzar podria deberse a que existiera discrepancia entre el volumen de poro
real del soporte y el valor considerado, que se habia considerado un valor estindar suministrado

por el fabricante.

El area superficial de las muestras se determiné por el método BET, mediante ensayo de
adsorcion de N, (apartado 5.1, capitulo 2). Como se observa en la tabla 7.11, el area superficial
del soporte fue mayor al de los catalizadores. Esta disminucion probablemente fue debida a que
las particulas del éxido del metal pueden bloquear los poros del soporte, como se constatd en

trabajos anteriores al utilizar el mismo catalizador [42, 83, 84]. Sin embargo, cuando se utilizé el
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horno microondas para el secado, la disminucién del area especifica fue menor, pensdndose que

el bloqueo de poros pudo mitigarse por este método de secado.

Tabla 7.11. Superficie especifica del soporte y los catalizadores secados mediante horno convencional y horno microondas

Sustancia Sger, m>g!
v-AlLO; 159

Ni H HC 111

Ni H MW 137

Del analisis por difraccion de rayos X de y-Al,O; y los catalizadores preparados se obtuvieron
los difractogramas mostrados en la figura 7.12. Como se puede observar, todas las muestras
presentan los principales picos de difraccion asignables a AL O; (JCPDS 86-1410), lo que podria
significar que los catalizadores mantuvieron la estructura del soporte tras los tratamientos de
impregnacion y calcinacion [85]. En cuanto al niquel, las dos especies mas probables para que se
encuentre son el oxido de niquel (NiO) y el aluminato de niquel (NiALO,). En los
difractogramas se diferencian picos que se corresponderian con el NiO con sistema cristalino,
como son 43.3°, 62.9°, 75.4° y 79.4° (JCPDS 78-0643), y otros picos como el encontrado a
37.5°, que podria corresponder tanto al NiO como al NiALO, y y-ALO; [84]. La especie
predominante observada en los catalizadores parece ser el 6xido de niquel; sin embargo, no se
podria descartar la presencia de NiAl,O,, puesto que sus picos caracteristicos (19.5, 31.7, 37.5,
45.3, 60.2, 65.8°, JCPDS 78-1601) estdn muy cercanos a los de y-Al,Os pues su estructura de

pseudo-espinela presentaria caracteristicas muy similares al aluminato de niquel [86].

20 30 40 50 60 70 80

20
Figura 7.12. Difractograma de DRX del soporte (a), del catalizador Ni H HC (b) y del catalizador Ni H MW (c). Fases
cristalinas: 0 AL,O;, @ NiO, * NiAL,O,
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Con los resultados del analisis DRX se estim¢ el tamafio medio de los cristales de NiO para
ambos catalizadores, mediante la ecuacion de Scherrer (ecuacion 2.33), utilizando el pico
correspondiente al plano (2 0 0) de NiO (26 = 43.3°). Los resultados obtenidos se muestran en la
tabla 7.12, donde se puede comprobar que el didimetro estimado de cristal resulto ser mayor para
el catalizador secado mediante horno convencional que con radiacién microondas. Este hecho
también estd, en cierto modo, representado en el difractograma de DRX, puesto que las
reflexiones asignables a NiO de Ni/Al,O; MW son mds anchas que las del catalizador Ni H HC,
indicando un menor tamafo de cristal que posibilitaria la obtencién de un 4rea especifica mayor
[44]. Tanto la mayor 4rea superficial como el menor tamafio de cristal de NiO parecen indicar
que se ha alcanzado una mayor dispersion del 6xido metilico mediante la utilizacién de

radiacion microondas para el secado del catalizador [83].

Tabla 7.12. Tamaio medio de los cristales de NiO en los catalizadores secados mediante horno convencional y horno microondas

Catalizador Dyioy nm
Ni H HC 19.0
Ni H MW 14.0

Los dos catalizadores preparados también se analizaron por espectroscopia fotoelectronica de
rayos X (XPS). Los espectros completos se muestran en el Anexo D, adicionalmente se realizaron
los espectros por zona de mayor interés: Al 2s, O 1s, Ni 2p y C 1s. Los espectros por zona se han
analizado para lograr la cuantificacion superficial de los porcentajes atomicos superficiales de
cada especie empleando como linea base el método de Shirley e integrando el drea bajo cada uno
de los picos. Los resultados de dicha cuantificacion se muestran en la tabla 7.13, junto con las

relaciones atdmicas en cada uno de los casos.

Tabla 7.13. Porcentaje atémico superficial de cada una de las especies mediante XPS del soporte y los catalizadores secados
mediante horno convencional y horno microondas

Especie v-ALO; NiHHC Ni H MW
Ni 2p - 5.60 20.34
Al 2s 39.29 36.99 28.42
Ols 54.44 51.65 43.34
Cls 6.27 5.75 7.43
Relacion Ni/O/AL ?c)//li?//ll) (gigﬁﬁ(gﬁ) (8%}?‘3%)

Como queda reflejado en la tabla 7.13, el porcentaje de Ni superficial detectado varié de
forma sustancial con el método de secado del catalizador. Este hecho podria indicar una mayor
disponibilidad de esta especie en el catalizador Ni H MW. La relacién Ni/Al para este
catalizador fue mayor a la relacién atémica nominal Ni/Al, por lo que probablemente gran parte

de los atomos de Ni se encontrarian soportados sobre la superficie. En cambio en el caso del
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secado en horno convencional la relacion atémica superficial fue menor a la nominal lo que

parece indicar que estas especies se difundieron hacia el interior del soporte.

Por ultimo, se realizd un analisis morfologico del soporte y ambos catalizadores. Para ello se

utilizé la microscopia electronica de barrido y las imigenes mds representativas se muestran en la

figura 7.13.

Figura 7.13. Micrografias obtenidas por MEB del soporte (a), del catalizador Ni H HC (b) y del catalizador Ni H MW (c)

Como se observa en la primera micrografia (figura 7.13a), la superficie del soporte se
caracterizaba por ser una superficie poco regular y sin una apariencia muy cristalina. La adicion
de precursor del 6xido de niquel, Ni(NO3),-6H,0, y los posteriores secado y calcinacion de las
muestras modificaron la morfologia superficial del soporte. La muestra Ni H HC (figura 7.13b)
presentd una morfologia tipo compacta con la presencia de cavidades y fracturas. Estas cavidades
y canales se podrian haber formado por la acumulacion y escape de gases de la estructura del
precursor [87]. Este efecto también se podia observar en la muestra Ni H MW (figura 7.13c)
donde se encuentran pequefios orificios repartidos por toda la superficie y una zona de menor
importancia en la esquina superior izquierda de la imagen, en la que se intuye la produccion de
cierta fractura de la parte mas superficial del catalizador. Al mismo tiempo, en ambas muestras
de catalizador parecen identificarse pequefios aglomerados de particulas que podrian tener un

caracter mas cristalino en el caso de Ni H MW.

En el analisis por XPS se ha comprobado que el catalizador secado en horno convencional
tenia una menor relacién superficial Ni/Al, esto parece indicar que el propio precursor se habria
difundido en mayor medida hacia el interior del sélido. Si esto hubiese sido asi, la liberacién de
los grupos nitrato y el agua de hidratacion desde las fases mas internas podria haber dado lugar a

una superficie més fracturada y con cavidades.

El secado de un catalizador en un horno convencional se produciria a través de la

evaporacion de la humedad desde la superficie de las particulas hacia el interior. La evaporacion
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del agua mas externa podria provocar un gradiente de humedad desde el interior del sélido al
exterior, que podria impulsar la migracion del agua hacia el exterior, pudiendo ocasionar
movimiento de los iones de niquel. En cambio, la radiacién microondas se absorberia en mayor
magnitud en las zonas con mayor humedad y la evaporacién se produciria casi sin gradiente
térmico, lo que llevaria a pensar que no se estaria produciendo redistribucién de los iones de
niquel [88, 89]. La redistribucion de los iones de niquel podria ser la causante del mayor tamafio
de particula de los cristales NiO, por la posible formacién de aglomerados. Aunque, también
cabria esperar que las particulas del metal hubiesen quedado mas concentradas en la superficie
del catalizador [89]. El que la relacién atémica Ni/Al fuera menor para el catalizador secado en
horno convencional (tabla 7.13), podria indicar que el secado fue lo suficientemente lento,

como para que el posible movimiento de los iones de niquel fuera de baja importancia.

En trabajos previos se propuso que la activacién de metano sobre catalizadores de Ni se
producia a través de siete dtomos del metal, mientras que la de etano precisaba de 12 dtomos
metalicos, por lo tanto la dispersién del metal y su accesibilidad serdn parimetros clave en el
SMR [44]. Los resultados de la caracterizacion de los catalizadores parecen indicar que estas
propiedades se ven favorecidas mediante el secado por radiaciéon microondas; ademas el tiempo
de secado se reduce de 12 h a 30 min, por lo tanto, este fue el método que se utilizo para la

preparacion de los catalizadores utilizados para el SMR de la glicerina.

4.1.2. Método de impregnacion

Se utilizaron dos métodos diferentes de impregnacion, impregnaciéon humeda (H) e
impregnacion por humedad incipiente (HI). La muestra preparada por el primer método se ha
designado como Ni H MW vy el catalizador preparado mediante impregnaciéon por humedad
incipiente se denominé Ni HI MW. En ambos casos, como ha quedado indicado, el secado se

llevd a cabo en horno microondas.

Por el método de impregnacién htimeda la cantidad de NiO que parecié haberse impregnado
fue un 25.2 % (Ni H MW), probablemente por la posible discrepancia entre el volumen de poro
real del soporte y el valor considerado. Sin embargo, en el caso de impregnacién por humedad
incipiente el catalizador mostré un aumento de peso que corresponderia a un 16.5 % de NiO
(Ni HI MW), un valor mas cercano al porcentaje deseado, de 16 %. También por humedad
incipiente se preparo6 el catalizador modificando el soporte con 6xido de lantano (Ni/La HI
MW). En este caso, los incrementos en el peso del solido corresponderian a un 16.3 % de NiO y

un 5.2 % de La,Os.
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La medida de la superficie especifica por el método BET mostré que la incorporacion del
oxido de niquel al soporte sin modificar provocaba, en todos los casos, pérdida de area
superficial (tabla 7.14). La variacién del método de impregnacién para Ni H MW y Ni HI MW
no repercutio de forma significativa en la Sger; en cambio, el catalizador modificado con ¢éxido
de lantano mostré mayor superficie especifica que el propio soporte (Ni/La HI MW). En
trabajos previos también se habia observado que la incorporacion de este ¢xido a la alimina
incrementaba el 4drea superficial de esta y la impregnacion posterior del niquel no modificaba el
valor anterior [39, 57]. Este efecto se relacionaba con la capacidad de los iones lantano de formar
una capa atémica dispersada sobre la alimina que solo ocurria cuando la carga de lantano era
menor de 8.5 pmolLa-m® [90], en nuestro caso la carga de lantano rondaba los de 2.5

umolLa-m?®.

Tabla 7.14. Superficie especifica del soporte y los catalizadores secados mediante horno microondas

Sustancia Spers m*g!
J-ALO, 159
Ni H MW 137
Ni HI MW 135
Ni/La HI MW 205

El andlisis DRX de los catalizadores anteriores se muestra en la figura 7.14. De la observacion
del difractograma, la unica diferencia claramente observable entre los catalizadores compuestos
unicamente por NiO y Al,O; fue la mayor intensidad relativa de los picos que corresponderian a
la alimina en el caso de Ni HI MW. Esto podria ser debido a la menor proporcion de niquel
impregnado para esta ultima muestra. En este caso también se estim¢é el didmetro medio de los
cristales de NiO para cada muestra (tabla 7.15). El tamafio estimado para el catalizador
impregnado por humedad incipiente (Ni HI MW) fue menor al sintetizado por impregnacién
humeda (Ni H MW), lo que parece indicar un mayor grado de dispersion de las particulas de
NiO, que podria haberse producido por una mejor distribucion del precursor durante la
impregnacion o por haberse impregnado menor cantidad de NiO que podria dispersarse mds
facilmente en la superficie del soporte. Probablemente esta segunda razén sea la mas valida,
puesto que en investigaciones previas el aumento de 20 a 50 % en la carga de NiO en AL,O;
provocaba un aumento del tamafio estimado de cristal de NiO de 10 a 25 nm [91]; por lo tanto
cabria pensar que un aumento de 2.4 nm fuera atribuible a la carga 8.7 % mayor que provoco la

impregnacion himeda.

En el difractograma de la figura 7.14d, correspondiente al Ni/La HI MW, no se ha podido

diferenciar ningun pico de difraccién perteneciente a las posibles especies cristalinas del lantano,
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como pueden ser La,O;, La(OH);, Lay)(CO),0, o LaAlO;. Este hecho parece indicar que las
especies de lantano serian incorporadas en la red de poros de la alimina o se encontrarian
altamente dispersadas en la superficie como fases amorfas contribuyendo a cristalitos
indetectables [39, 57, 60, 83]. En trabajos previos, con el aumento de la proporcion de La,Os; (10
%) se consigui¢ detectar cristales de LaAlO; formados por la interacciéon a altas temperaturas
entre Al;O3 y La,O; [60]. La hipotesis de que el 6xido de lantano se pueda encontrar altamente
dispersado en la superficie de la alimina formando cristales indetectables por el analisis DRX,
ademas de ser aceptada por otros investigadores [57, 90, 92], podria ser la causa del aumento de
area superficial que sufre el catalizador. Por otro lado, este catalizador presento la estimacion de
tamano de cristal de NiO mds pequefia, con un valor de 8.8 nm (tabla 7.15); esto parece indicar
que el niquel seria capaz de distribuirse mas favorablemente gracias a la presencia de las especies

procedentes del lantano, como se indico en trabajos previos [39, 57, 60, 83].

20

Figura 7.14. Difractograma de DRX del soporte (a), el catalizador Ni H MW (b), el catalizador Ni HI MW (c) y el catalizador
Ni/La HI MW (d). Fases cristalinas: @ Al,Os, @ NiO, * NiALO,.

Tabla 7.15. Tamaiio medio de los cristales de NiO en los catalizadores secados mediante horno microondas

Catalizador Dyio, nm

Ni H MW 14.0

Ni HI MW 11.6
Ni/La HI MW 8.8
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El an4lisis de estos catalizadores mediante XPS se muestra en las figuras D.3, D.4 y D.5 del
Anexo D. Los elementos identificados en todos los casos fueron Ni, Al, O y C, encontrandose
también lantano para el catalizador Ni/La HI MW. Cada una de las especies se ha cuantificado

obteniéndose los porcentajes atomicos y las relaciones atémicas superficiales mostradas en la

tabla 7.16.

Tabla 7.16. Porcentaje atémico superficial de cada una de las especies mediante XPS de los catalizadores secados mediante horno

microondas

Especie Ni/Al,O; MW Ni/AlLO; HI Ni/La/AlLO;
NiZp 2034 9.94 735

La 3d;/z - - 0.96
Al 2s 28.42 32.06 3538
O ls £.81 50.04 50.66
Cls 143 7.96 5.65

o 0.72/0/1.54/1 0.31/0/1.56/1 0.21/0.03/1.43/1
Relacion Ni/La/O/Al (0.23/0/1.73/1) (0.13/0/1.63/1) (0.14/0.02/1.67/1)

Del espectro por zona que cubre el intervalo de energia de enlace del Ni2p se puede
identificar el maximo de intensidad, que vario en funcion del catalizador. Este maximo tuvo un
valor de 854.8 eV para Ni H MW, de 855.2 ¢V para Ni HI MW y de 855.6 ¢V para Ni/La HI
MW. La variacion de este valor se podria deber a la presencia en mayor o menor medida de NiO
y NiAlLO, en la superficie del catalizador. Los picos correspondientes a NiO y NiAl,O, puros
tomarian valores de 853.8 eV y 856.0 eV, respectivamente [93]. Mayores energias de enlace
representarian mayor porcentaje de NiAl,O,, debido a la mejor interaccion entre el niquel
oxidado vy el soporte [94]. Por los valores experimentales mostrados por los catalizadores se
esperara la presencia de aluminato de niquel que ya se intuia en el analisis DRX. Las diferencias
entre los tres catalizadores analizados no fueron muy pronunciadas y no permitieron tomar
conclusiones importantes, principalmente, teniendo en cuenta que en el catalizador Ni/La HI
MW se producia un solapamiento de la sefal La 3d;/, y Ni 2ps,, que puede afectar al maximo
de intensidad del Ni 2p. Para el La 3dss;, el mdximo de intensidad no estaba claramente
definido, encontrandose entre 835.0 y 835.3 eV. Los valores de referencia de La,O; y LaAlO;
son 834.3 y 833.8 eV, respectivamente; la diferencia del valor experimental con los valores de
referencia se atribuyo con anterioridad a la presencia de la capa de lantano muy dispersada y con

gran interaccion en la superficie de la alimina [39, 57].

En cuanto al porcentaje superficial de niquel y la relacién Ni/Al, la incorporacion de lantano
disminuyo6 el nivel de exposicion del niquel en el catalizador. Ademas, la relacion La/Al fue un

50 % mayor a su valor nominal. Algunos autores explican este hecho por el posicionamiento de
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iones La’* sobre las particulas de NiO, de forma que las particulas de NiO podrian quedar

cubiertas por las especies de lantano [39].

La microscopia electronica de barrido ha servido para observar la textura y morfologia de la
superficie de los catalizadores. En la figura 7.15 se muestran dos micrografias de cada uno de los
catalizadores preparados por humedad incipiente, sin y con ¢xido de lantano. Las micrografias
tomadas desde mayor distancia (figura 7.15a y c¢) muestran superficies bastante similares que
parecen estar compuestas por pequefos agregados de particulas dispersos en la superficie del
s6lido con morfologia irregular. En cambio, al ampliar las imagenes, en el catalizador Ni HI MW
(figura 7.15b) parecen distinguirse aglomerados con formas laminadas y estructura cristalina
superficial; mientras que en el Ni/La HI MW se verian pequefios granulos, que cubririan
superficies laminadas con aspecto cristalino. Si fuera cierta la teoria expuesta en bibliografia,
estas pequefas particulas podrian tratarse de particulas de lantano que taparian en parte al 6xido
de niquel [39]. Por otro lado, estas particulas permitirian mantener la porosidad del soporte,

afladiendo superficie adicional.

Figura 7.15. Micrografias obtenidas por MEB del catalizador Ni HI MW (a y b) y el catalizador Ni/La HI MW (c y d)

Del estudio de los catalizadores Ni H MW y Ni HI MW no se ha observado cambio muy
significativo de las propiedades segin el método de impregnacion. En base a ello, se
consideraron las variables operacionales como el menor consumo de precursor, la mayor

facilidad para afadir la cantidad deseada de fase activa y el que la impregnacion por humedad
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incipiente es ampliamente utilizada [12, 36, 38, 41, 57, 60, 78, 86, 95], para tomar la decisién de
preparar todos los catalizadores utilizados en el SMR de la glicerina por el método de humedad

incipiente.

4.2. Prueba de actividad catalitica

Para comprobar la eficacia del catalizador se llevaron a cabo experimentos con anillos de y-
AlLLO; sin impregnar, con niquel impregnado en el soporte (Ni HI MW), con el soporte
modificado por ¢xido de lantano (La HI MW) y con niquel impregnado en el soporte
modificado por éxido de lantano (Ni/La HI MW). En la tabla 7.17 se recogen las condiciones
experimentales utilizadas en cada caso. En los experimentos realizados en presencia de
catalizador, se colocaron 2.0 g de este en la cestilla del primer reactor, en los experimentos
realizados sin catalizador se colocaron 2.0 g de anillos de y-Al, O3 en sustitucion del catalizador
(ver apartado 1.6.3, capitulo 2). La temperatura se fue variando, mientras que el caudal alimento
de la mezcla glicerina/agua, la relacion S/C del alimento y la relacion molar N,/glicerina, se
mantuvieron constantes en 1.15 g'min’, 5.7 y 2.5, respectivamente, los valores que mejores
resultados habian reportado en el trabajo realizado solamente con alimina como material de

relleno.

Tabla 7.17. Condiciones experimentales utilizadas en el estudio de la actividad catalitica en el SMR de glicerina

Exp. Catalizador Disposicion del catalizador T, °C
1 - - 600
2 Ni HI MW 2.0 g 1° reactor 600
3 Ni/La HI MW 2.0 g 1° reactor 600
77777 4 0
5 Ni HI MW 2.0 g 1° reactor 700
6 Ni/La HI MW 2.0 g 1° reactor 700
7 La HIMW 2.0 g 1° reactor 700

En las figuras 7.16, 7.17 y 7.18 se muestran los resultados de los experimentos realizados a
600 °C. Concretamente, en las figuras 7.16a y b se aprecia el grado de conversién alcanzado en
cada uno de los experimentos, mostrando la relacion H,/glic. y el porcentaje de dtomos de
carbono que se han convertido a gas. Para alcanzarse una conversién completa a hidrégeno se
deberia haber alcanzado una relacion H,/glic. de 7, como queda reflejado en la estequiometria
de la reaccion 7.1 de reformado con vapor del glicerina. Los resultados alcanzados se encuentran
muy por debajo de este valor, para los dos catalizadores probados. Inicialmente ambos
mostraron actividad elevada, pero después de los 35 min la actividad disminuyoé de forma

importante. Se produjo un descenso continuado para Ni HI MW, mientras que se mantuvo en
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un valor bajo, pero mas o menos constante, para Ni/La HI MW. En cuanto al porcentaje de
carbono convertido, se obtuvo la misma tendencia sin superarse el 45 %. Ni HI MW fue
perdiendo actividad de forma continuada mientras que Ni/La HI MW la mantuvo, en un valor
similar al del experimento en el que se utilizaron anillos de Al,O; sin impregnar. Por lo tanto, la

mejora que reporta la presencia de catalizador a 600 °C es una mayor conversion a H,.

—e— Al203
—A— Ni H MW
—#&— Ni/La H MW
Q
NS
0.0 : : : : : : 0 : : : : : :
0 30 60 90 120 150 180 0 30 60 90 120 150 180
Tiempo (min) Tiempo (min)

Figura 7.16. Relacién H,/glic. (a) y porcentaje de carbono convertido (b) a lo largo del tiempo para los experimentos sin
catalizador, con Ni HI MW y con Ni/La HI MW (600 °C, 1.15 g'min” mexcla glic./agua, 5.7 S/C, 2.5 N,/glic.)

Adicionalmente se representa el volumen generado de gases por gramo de glicerina
alimentada y la relacion molar CO,/CO (figura 7.17a y b). De la primera de estas figuras se
desprende, como era de esperar, que el aumento de la conversion de H, repercute en un mayor
caudal de gases generados por unidad de glicerina alimentada. Por otro lado, la presencia de
catalizador también ha favorecido la produccién de CO; en detrimento del CO, es decir, se

favorecio la reaccion WGS (figura 7.17b).

800 2.5

—e— Al203
—A— Ni HI MW
—=&— Ni/La HI MW
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Volumen gases (CNPT), mL-gg"c'1
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Figura 7.17. Volumen (a) y relaciéon molar CO,/CO (b) de la corriente gaseosa generada a lo largo del tiempo para los
experimentos sin catalizador, con Ni HI MW y con Ni/La HI MW (600 °C, 1.15 gmin mezcla glic./agua, 5.7 S/C, 2.5
N,/glic.)
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Por ultimo, en las figuras 7.18a, b y ¢ se muestra la composicion de los gases de salida en los
experimentos 1, 2 y 3, respectivamente. La utilizacién de catalizador supuso una mejora
importante en el porcentaje de Hy; pasando de 40 a casi 60 %. A su vez, la concentracion total
de hidrocarburos producidos disminuyd desde un porcentaje cercano a 14 % hasta menos de 7

%; lo que indica que los catalizadores utilizados también favorecerian el reformado de estos

hidrocarburos.
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Figura 7.18. Composicion del gas de salida del reactor a lo largo del tiempo sin catalizador (a), con Ni HI MW (b) y con Ni/La
HI MW (c) (600 °C, 1.15 g'min! mexcla glic./agua, 5.7 S/C, 2.5 N,/glic.)

A continuacion se muestran los resultados de los experimentos 4, 5, 6 y 7 en los que ademas
de haberse utilizado los catalizadores anteriores se incluyd una reacciéon con el soporte
modificado, sin haberse impregnado niquel (La HI MW), todas ellas se llevaron a cabo a 700 °C.
En la figura 7.19a se observa como la conversién de glicerina a H, para los catalizadores Ni HI
MW y Ni/La HI MW es mayor que la obtenida en el experimento sin catalizador como ocurria a
600 °C. Ademas, con el primero de los catalizadores se produjo una disminucién continuada de
la produccion de H;, mientras que con el segundo, se produce una disminucion significativa en

los primeros minutos de reaccion pero luego se mantiene en un valor pricticamente constante.
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Por otro lado, el soporte modificado (La HI MW) mostro elevada actividad y una estabilidad

similar a Ni/La HI MW como ya se habia observado en el reformado de etanol [57].

El porcentaje de carbono convertido fue bastante elevado para todos los experimentos (figura

7.19b), incluyendo el no catalizado, por lo tanto el catalizador no tiene un efecto muy

significativo en este parametro, al igual que ocurria a 600 °C.
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Figura 7.19. Relacién H,/glic. (a) y porcentaje de carbono convertido (b) a lo largo del tiempo para los experimentos sin
catalizador, con Ni HI MW, Ni/La HI MW y La HI MW (700 °C, 1.15 g'min” mezxcla glic./agua, 5.7 S/C, 2.5 N,/glic.)

En cuanto al volumen total de gases producidos (figura 7.20a), de nuevo las diferencias

observadas fueron practicamente la consecuencia de la diferente conversion alcanzada para el

H,, mostrando ambas graficas las mismas tendencias. La relacion molar CO,/CO (figura 7.20b)

fue similar para los dos catalizadores que contenian niquel, con un valor algo inferior al que se

obtuvo con ambos a 600 °C. Igualmente, la relacién CO,/CO para el experimento con ALL,Os a

600 °C fue de 0.56 y a 700 °C de 0.25. Por lo tanto, una menor temperatura favorecerd la

reaccion WGS hacia la produccion de CO,, por su caracter exotérmico [2]. Por otro lado, los

resultados obtenidos con La HI MW se mantuvieron en un valor intermedio entre los resultados

obtenidos para ALO; y los catalizadores impregnados con Ni.
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Figura 7.20. Volumen (a) y relacién molar CO,/CO (b) de la corriente gaseosa generada a lo largo del tiempo para los
experimentos sin catalizador, con Ni HI MW, Ni/La HI MW y La HI MW (700 °C, 1.15 g'min" mezcla glic./agua, 5.7 S/C,
2.5 N,/glic.)
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La composicién de la corriente gaseosa generada para los experimentos con Al,Os;, Ni HI
MW, Ni/La HI MW y La HI MW se muestran en las figuras 7.21a, b, c y d, respectivamente.
Para AL O;, el aumento de la temperatura de 600 a 700 °C supuso una mayor conversién a H,,
mayor porcentaje de carbono convertido, pero menor transformacion del CO a CO,. Estos
hechos se reflejan en la composicion de los gases obtenidos con un porcentaje mantenido de H,,
cercano a 40 % y mayor proporcion de CO e hidrocarburos que en el experimento 1. Para el
catalizador Ni HI MW (Figura 7.21b) no se observé gran variacion en la composicion respecto al
experimento a 600 °C. En cuanto a la comparacién entre catalizadores, el porcentaje medio de
H, vario de 55 % para Ni HI MW a 51 % para Ni/La HI MW y 50 % para La HI MW, mientras
que el porcentaje total medio de hidrocarburos cambié en sentido contrario con valores de 9.5,

8.9y 7.5 % para La HI MW, Ni/La HI MW y Ni HI MW, respectivamente.
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Figura 7.21. Composicion del gas de salida del reactor a lo largo del tiempo sin catalizador (a), con Ni HI MW (b), Ni/La HI
MW (c) y La HI MW (d) (700 °C, 1.15 gmin! mezcla glic./agua, 5.7 S/C, 2.5 N,/glic.)

La utilizacion de Al,O; en el reformado con vapor puede promover la deposicion de carbon
porque su caracter acido promueve reacciones de deshidratacién que dan lugar a hidrocarburos
promotores de la formacion de coque [8, 57]. A modo de ejemplo, se pueden comparar los

resultados de los experimentos 4 y 7 en los que se utilizaron AlLO; y La HI MW,
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respectivamente. En el primer caso, los hidrocarburos representaron alrededor de un 16 % y en
el segundo solamente un 9.54 % (figuras 7.21a y d). Adicionalmente, la presencia de La,O;

también mostré elevada actividad catalitica hacia la formacion de H; y una conversiéon muy alta

de la glicerina (figura 7.19) [57].

Para el SMR de hidrocarburos y alcoholes en presencia de un catalizador con Ni como fase
activa, se ha propuesto un mecanismo bifuncional [8, 39, 45, 46, 57] en el cual el Ni y el soporte
participan en la activaciéon de las moléculas de hidrocarburos y agua. El metal activa la molécula
organica por medio de ruptura de los enlaces O-H, -CH,-, C-C y CH,, favorece la
deshidrogenacion y promueve la reaccion entre los fragmentos organicos con los grupos OH del
agua. En nuestro caso, la relacién H,/glic. y el %C disminuyé con el paso del tiempo (figuras
7.17 y 7.19). Ademas el aumento de los porcentajes de C,H, y C,Hg (figuras 7.18b y 7.21b), dio
a entender una disminucion de la elevada capacidad de ruptura de enlaces del catalizador. Los
experimentos con Ni/La HI MW mostraron resultados similares a los de Ni HI MW, pero
mayor estabilidad con el tiempo, lo que se podria atribuir a dos factores diferentes, el primero
que el 6xido de lantano disminuye la acidez de la alumina, por lo que resulta menos favorable la
producciéon de hidrocarburos promotores de la formacién de coque [57] y el segundo que el
estrecho contacto entre La y Ni, asi como la presencia de especies La’ sobre el niquel inhibirian

la coquizacion y sinterizacion del catalizador [39].

4.3. Caracterizacion de los catalizadores usados

Los catalizadores utilizados en los experimentos 2 y 3 se caracterizaron con el objetivo de
identificar los cambios que se producian en ellos una vez que habian participado en la reaccién
de reformado de la glicerina a 600 °C vy el posible efecto que puede tener la modificacion del

soporte mediante la incorporacion de éxido de lantano.

La superficie especifica de ambos catalizadores se vio notablemente disminuida después de
haberse sometido a la reaccion (tabla 7.18). Como ocurrié en casos anteriores, el catalizador tras
una reaccion de SMR sufre deposicion de particulas de coque, previsiblemente afectan a las
propiedades superficiales de este [57, 96, 97]. La menor superficie especifica del catalizador
podria ser la causa de la mayor pérdida de actividad del catalizador Ni HI MW [98], porque,
aunque Ni/La HI MW sufri6 una mayor pérdida de superficie especifica, esta siguio

manteniéndose por encima del valor inicial para Ni HI MW (tablas 7.14 y 7.18).
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Tabla 7.18. Superficie especifica de los catalizadores usados

Sustancia Sper, m’g"
Ni HI MW usado 123
Ni/La HI MW usado 140

En Ia figura 7.22 se representan los difractogramas de DRX para los catalizadores Ni HI MW
y Ni/La HI MW frescos y usados. Como paso previo a la reaccion, el catalizador se somete a
reduccion en atmosfera de H,/N,, por lo que gran parte de las especies de niquel se espera que
pasen a convertirse en niquel metalico (Ni°) [33]. Comparando los difractogramas de los
catalizadores frescos con los usados, se pone de manifiesto que los principales picos asignables al
NiO ahora no se detectan, mientras que han aparecido nuevos picos que parecen corresponder
al niquel metalico: 44.4°, 51.8°, 76.4° (JCPDS 04-850). Aun habiendo sido sometido a reaccion,
se seguirfan detectando especies de Ni’ en la superficie de los catalizadores. Los picos
encontrados en los catalizadores usados a 37 y 45.5°, podrian deberse tanto a Al,O; como a
NiAlL Oy, por ser esta especie mas dificil de reducir que el NiO [39]. Conocido el difractograma
de y-ALO; (figura 7.12a), si se comparan las proporciones que guardan el tamafio de los picos
entre si, probablemente exista algo de NiAl,O, en el catalizador usado por ser la relacion entre
alturas de los picos a 37 y 66.5° mayor a la que presenta el difractograma del soporte. Esta
especie es mas dificil de reducir y podria mantenerse, aunque fuera en baja proporcion, en los
catalizadores usados [57]. El ultimo aspecto a destacar es que no se encontraron picos asignables
a formas cristalinas del carbono, como podria ser el pico a 26.2° (JCPDS 75-1621) para la forma

cristalina del carbono grafitico, cosa que si se habia observado en bibliografia [57].
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Figura 7.22. Difractograma de DRX del catalizador Ni HI MW fresco (a) y usado (b) y del catalizador Ni/La HI MW fresco (c)
y usado (d). Fases cristalinas: 0 AL,O;, ® NiO, * NiALO, y ® Ni°

A continuacion se llevé a cabo el analisis termogravimétrico de los catalizadores usados en
atmosfera de aire y con la identificacion y cuantificacion de los gases desprendidos, mediante el
acoplamiento de un espectrometro de masas (figura 7.23). Los principales gases generados en el
proceso fueron H,O y CO,, mientras que el CO no se pudo identificar por el solapamiento de
su relacién m/e, con un valor de 28, coincidente con la relacion m/e del N, del aire; aunque,
por los resultados experimentales no debié representar un porcentaje muy importante. Las
curvas de la variacion del peso de la muestra con la temperatura mostraron en ambos casos la
misma forma. Inicialmente, entre 50 y 150 °C, se produjo una disminucién en el peso de la
muestra que se podria corresponder con la eliminacion del agua fisicamente adsorbida en el
catalizador. Y, mas adelante, sobre los 600 °C, también se produjo una liberacion de agua menos
significativa que se podria atribuir a las reacciones de deshidratacion y la descomposicion del
agua de cristalizacion [99]. Por otro lado, hasta los 400 °C se distinguié una regién de aumento
de peso, durante la cual los atomos de niquel metalico se oxidarian, provocando consumo de
oxigeno y el aumento de peso de la muestra [97, 100]. Solapandose con estas regiones, hasta los
300 °C, se originaria la liberacion de CO,, procedente de especies volitiles como reactivos,
productos o intermedios de reaccién, que una vez liberada el agua presente en el solido y con el

calentamiento podian resultar en oxidos de carbon [12, 57]. Este coque serian residuos
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carbondceos mas maviles o productos fisisorbidos que recibirian el nombre de “soft coke” [101].
En algunos trabajos de bibliografia [57], se identifica el CO, liberado en la regién de 300 a
530 °C como la adscrita a la oxidacion de filamentos de coque asociados a las particulas de
niquel y, a partir de 530 °C, se produciria la oxidacién de depositos de coque con diferente
grado de grafitizacion. Liberaciones de CO; a 730-750 °C se identificarian como provenientes
de depositos de carbono altamente estructurado [12]. Sin embargo en otros estudios con
catalizadores utilizados en el SMR, asi como estudios concretos de la formacion de nanotubos de
carbono [78, 102, 103], se afirmaba que la oxidacion de especies filamentosas de carbono daba
lugar a la liberacion de CO, a temperaturas entre 450 y 700 °C. En el presente trabajo, el
méximo de produccion de CO; se obtuvo alrededor de los 600 °C para los dos catalizadores
analizados, mientras que a menos de 450 °C la oxidacion del carbono fue muy baja.
Adicionalmente, en los analisis de DRX, en principio, no se observé la presencia de carbono
grafitico, lo pareceria indicar que el carbono presente en la superficie de los catalizadores deberia
encontrarse en forma filamentosa o amorfa. En la figura 7.24, se muestran las micrografias
obtenidas por MEB de ambos catalizadores, pudiéndose observar una importante proporciéon de

estructuras filamentosas que podria corresponder a carbono filamentoso.

En la técnica de termogravimetria, el andlisis cuantitativo del coque depositado es
practicamente la unica diferencia que se encontré entre los dos catalizadores analizados. Este
valor fue de 4.81 % para Ni HI MW y de 2.49 % para Ni/La HI MW. Este dato parece indicar
que la presencia de 6xido de lantano en el soporte desfavorecio la deposicion de coque sobre el

catalizador, ayudando asi al mantenimiento de su actividad.
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Figura 7.23. Andlisis termogravimétrico en corriente de aire y andlisis de H,O y CO, del catalizador Ni HI MW usado (a) y
Ni/La HI MW usado (b). Derivada del peso con respecto a la temperatura para ambos catalizadores (c)  (Contintia)
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Figura 7.23. (Continuaciéon) Andlisis termogravimétrico en corriente de aire y andlisis de H,O y CO, del catalizador Ni HI
MW usado (a) y Ni/La HI MW usado (b). Derivada del peso con respecto a la temperatura para ambos catalizadores (c)

Por ultimo, se llevé a cabo el andlisis por microscopia electronica de barrido de los
catalizadores usados (figura 7.24), observandose la presencia de filamentos, que se cree podrian
corresponder a carbono filamentoso, en ambos casos. Segin se expone en bibliografia, el
mecanismo de formacion de coque en catalizadores con Ni como fase activa comienza por la
disociacion de compuestos orginicos en la superficie de niquel, produciendo especies
carbonosas altamente reactivas, como etileno, que pueden experimentar diferentes procesos.
Dependiendo de las condiciones, estas pueden reaccionar con agua produciéndose asi su
reformado, o pueden dar lugar al encapsulamiento de las particulas de Ni, asi como pueden
diluirse en los cristalitos de niquel, tras lo cual se produciria una nucleacién y un crecimiento de
filamentos de carbono [102, 104]. El crecimiento de los filamentos podria dar lugar a filamentos
solidos o huecos en funcién de la velocidad de nucleaciéon y crecimiento de estos, la menor
interaccion soporte-metal facilitaria el crecimiento de los filamentos que pueden llegar a
encapsular las particulas de metal cuando estin en elevadas cantidades [96, 105]. Por otro lado,
el crecimiento de los filamentos ira separando las particulas del metal, que podrian acabar
soportadas sobre los propios filamentos y que en el caso de fuerte interaccion con el soporte se

produciria cierta deformacion de las particulas del metal [96, 106].

En base a lo anterior, la figura 7.24a posiblemente sea el reflejo de una superficie de
catalizador con excesiva cantidad de coque filamentoso que puede estar provocando la
encapsulaciéon de parte de las particulas de niquel, provocando asi la pérdida de actividad que ha
mostrado el catalizador Ni HI MW. En cambio, para el catalizador Ni/La HI MW la cantidad de
coque depositado habria sido mas pequeiia; en parte por el caracter menos dcido que adquiere el
catalizador con la modificacién del soporte y, en parte, porque el contacto cercano entre niquel y

lantano podria dar lugar a la formacién de intermedios oxi-carbonatos de lantano que
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mejorarian la gasificacion de los precursores de carbén [39, 57]. Ademds, parecen observarse
unas particulas en las partes finales de los filamentos que segin trabajos anteriores [96, 106]
podrian corresponder a particulas de metal que permanecerian activas aun aumentindose en
gran medida la cantidad de coque depositada. Sin embargo, para el catalizador Ni/La HI MW/
hay que tener en cuenta que el 6xido de lantano se distribuiria en la superficie en forma de
bolitas como se observa en la figura 7.4b. Ademds, por los resultados obtenidos en el
experimento 7 (figuras 7.19, 7.20 y 7.21), se demuestra que el propio soporte modificado fue
activo, por lo que las particulas que se creen colocadas en los extremos de los filamentos de
carbono podrian ser tanto niquel metilico como especies de lantano, manteniéndose la

actividad por la menor deposicion de coque y/o por la buena exposicion del niquel y el lantano.

a

2 i d L .
HV spot mag WD | det| HFW 5 um HV spot mag WD | det| HFW
20.0kV 5.5 20 000 x 10.5 mm ETD 14.9 ym 10.0 kV 4.5 50 000 x 9.8 mm ETD 5.97 pm

Figura 7.24. Micrografias obtenidas por MEB de Ni HI MW usado (a) y Ni/La HI MW usado (b)

En la prueba de actividad se observo que el catalizador sin modificacion del soporte (Ni HI
MW) sufrio caida de la actividad en corto tiempo de reaccion. Por el contrario el catalizador
modificado con ¢éxido de lantano, aunque con una menor actividad inicial, mantuvo su
actividad a lo largo del tiempo probado, mostrando ambos selectividad hacia la produccién de
hidrogeno y favorecimiento de la reaccion WGS. Por ello se utilizé Ni/La HI MW para el resto

de los experimentos de SMR de glicerina.

4.4. Influencia de la disposicion del catalizador

El principal objetivo de este estudio concreto es la aplicacién del catalizador Ni/La,Os/y-
AL O; (Ni/La HI MW) al sistema experimental del que se dispone, persiguiendo la obtencion de
un gas rico en H; a partir de glicerina. Esto es asi porque esta instalacién experimental se aleja de
los reactores utilizados habitualmente en estudios de laboratorio del reformado de glicerina,

debido a sus mayores dimensiones y a la existencia de dos reactores en serie.
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El primer paso fue comprobar el efecto de la disposicion del catalizador, diferenciando entre
colocar todo el catalizador en el primer reactor (exp. 6, tabla 7.19), en el segundo reactor (exp. 8,
tabla 7.19) o la mitad del catalizador en el primer reactor y la otra mitad en el segundo (exp. 9,
tabla 7.19). El resto de condiciones de reaccién se mantuvieron constantes y en todos los casos
se rellenaron los dos reactores con bolas de alimina de 18-19 mm de diametro, con el objetivo

de que la cantidad de relleno no variase de un experimento a otro.

Tabla 7.19. Condiciones experimentales utilizadas en el estudio de la disposicion del catalizador en el SMR de glicerina

Exp. Catalizador Disposicion del catalizador T, °C
6 Ni/La HI MW 2.0 g 1° reactor 700
Ni/La HI MW 2.0 g 2° reactor 700

9 Ni/La HI MW 1.0 g 1° reactor y 1.0 g 2° reactor 700

En las figuras 7.25a y b se muestran los moles generados de H, por mol de glicerina y el
porcentaje de atomos de carbono convertidos a gases, respectivamente. Mientras que el %C se
encontraba entre 85 y 95 %, la relacién H,/glic. no alcanzé ni la mitad del valor teérico que
podria alcanzar (max. relacion Hy/glic.: 7). Por lo tanto, el catalizador mejoraba, respecto a los
anillos de alimina sin impregnar, la selectividad a H;, pero esta mejora no fue suficiente y parte
de los 4tomos de hidrogeno alimentado se estaban utilizando en la produccién de

hidrocarburos.
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Figura 7.25. Relacién H,/glic. (a) y porcentaje de carbono convertido (b) a lo largo del tiempo para los experimentos de estudio de
la disposicion del catalizador (700 °C, 1.15 g'min” mexcla glic./agua, 5.7 S/C, 2.5 N,/glic.)

En cuanto a la disposicion del catalizador, la colocacién de este en el segundo reactor o
distribuido en ambos reactores mejord la produccion de hidrégeno, asi como el %C. Por lo
tanto, el volumen de gases producido fue también mayor, como se observa en la figura 7.26a, y

se favorecio la produccién de CO, frente a CO (figura 7.26b).
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Figura 7.26. Volumen (a) y relacién molar CO,/CO (b) de la corriente gaseosa generada a lo largo del tiempo para los
experimentos de estudio de la disposicion del catalizador (700 °C, 1.15 grmin” mezcla glic./agua, 5.7 S/C, 2.5 N,/glic.)

Respecto a la composicion del gas producido, el aumento de la produccion de H, para el

experimento con el catalizador en el 2° reactor y en el 1° y 2° reactor provocé que el porcentaje

de este gas fuera mayor en estos casos (figura 7.27b y c). Para estos dos tltimos experimentos,

con el transcurso del tiempo de reaccién se fue favoreciendo la produccion de CO frente a CO,,

manteniéndose los porcentajes de los hidrocarburos, CH,, C,H,, C,Hg. Este sintoma es tipico de

una desactivacion del catalizador con Ni como fase activa, aunque suele ir acompanado por la

disminucion de la producciéon de H,, y aumento de la de hidrocarburos [62], efectos no

observados en estas reacciones.
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Figura 7.27. Composicién del gas de salida del reactor a lo largo del tiempo con el catalizador en el 1° reactor (a), en el 2° reactor

(b) y distribuido entre el 1°y 2° reactor (c) (700 °C, 1.15 gmin™ mezcla glic./agua, 5.7 S/C, 2.5 N,/glic.)
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Para la mayoria de la biomasa sometida a tratamiento térmicos se utiliza un proceso en dos
unidades, primeramente se produciria la gasificacion del alimento y en segundo lugar, el gas
producido seria reformado y limpiado [66]. Por lo tanto, aunque la glicerina sea un compuesto
quimico de relativo bajo peso molecular, la utilizaciéon adecuada de las dos unidades de reaccion
de las que se dispone podria mejorar el resultado obtenido. La presencia del catalizador en el 2°
reactor provocaria que la mezcla alimentada entre en contacto con la fase activa en parte
disociada y convertida en gases de bajo peso molecular, debido a la reaccién parcial que se
produce en el primer reactor por estar relleno de a-Al,Os. Segin estudios bibliograficos, la
activacion de hidrocarburos requiere de mas de un dtomo de metal activo y cuanto mayor es el
tamano del hidrocarburo, mayor es el numero de 4tomos requeridos, por lo tanto, menor serian
las propiedades cataliticas de una misma cantidad de solido [107-109]. Por otro lado, realmente
los mejores resultados se alcanzaron con parte del catalizador en el primer reactor y otra parte en
el segundo; demostrandose efecto sinérgico de la presencia de catalizador en los dos reactores. La
aceleracion que puede causar una parte de la fase activa en la primera etapa (primer reactor)
favorece la actuacion del catalizador en la segunda, logrindose, en global, un resultado

mejorado.

En cuanto a la formacién de CO, frente al CO, en el reformado de hidrocarburos con
Ni/Al;O3 como catalizador, la formacion de CO, se produce a partir de especies CO adsorbidas
sobre los centros metalicos, por interaccion con grupos OH adsorbidos sobre los centros Al del
soporte (las especies de CO estardn adsorbidas por readsorcién del CO formado o por reaccion
consecutiva de especies adsorbidas) [110]. De modo que cuanto mas se han favorecido las
reacciones previas de escision y bajo la existencia de catalizador que pueda captar el CO
formado, en mayor medida se producira formacién de CO,, como ocurre con el experimento

que tiene el catalizador repartido en los dos reactores.

La disminucién con el tiempo de la conversion de CO hacia CO,, podria deberse a la
inevitable presencia de depodsitos de coque, que aunque no afecta fuertemente a la capacidad
activa del metal hacia la produccion de H,, si que irian cubriendo la superficie del soporte,

disminuyendo la capacidad de actuacion de los centros Al

4.5. Influencia de la cantidad de catalizador

Una vez determinado que el método de actuacion mas adecuado es la colocacion de parte del

catalizador en el primer reactor y otra parte en el segundo, se decidié probar diferentes
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cantidades de catalizador con el objetivo de mejorar los resultados obtenidos. En la tabla 7.20 se

recogen las condiciones de operacion para el estudio de la cantidad de catalizador.

Tabla 7.20. Condiciones experimentales utilizadas en el estudio de la cantidad de catalizador en el SMR de glicerina

Exp. Catalizador Disposicion del catalizador T, oC
9 Ni/La HIMW 1.0 g 1° reactor y 1.0 g 2° reactor 700
10 Ni/La HI MW 1.5 g 1° reactor y 1.5 g 2° reactor 700
11 Ni/La HIMW 2.0 g 1° reactor y 2.0 g 2° reactor 700
12 Ni/La HIMW 2.5 g 1° reactor y 2.5 g 2° reactor 700
13 Ni/La HI MW 3.0 g 1° reactor y 3.0 g 2° reactor 700

Los resultados de este estudio se van a referir a la cantidad total de catalizador colocada en el
sistema, teniendo en cuenta que se coloca un 50 % en el primer reactor y otro 50 % en el
segundo. Conforme se aumenté la cantidad de catalizador, aumenté la produccién de H; hasta
los 5 g (figura 7.28a). Cuando se afadieron 6 g disminuyé la produccion de este gas; aunque,
como se observa en la figura 7.28b, el %C fue practicamente el mismo para todas las reacciones.
Un efecto similar fue observado al variar el tiempo espacial en funciéon de la cantidad de
Ni/La;O;3/Al,O; en el reformado de bio-aceite, aunque en ese caso la diferencia entre las dos

cargas mayores de catalizador fue algo menor [59].
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Figura 7.28. Relacién H,/glic. (a) y porcentaje de carbono convertido (b) a lo largo del tiempo para los experimentos de estudio de
la cantidad de catalizador (700 °C, 1.15 g'min” mezcla glic./agua, 5.7 S/C, 2.5 N,/glic.)

El volumen de gases generados por gramo de glicerina alimentada (figura 7.29a) siguio la
misma tendencia que la produccion de H;. Por otro lado, las condiciones que favorecieron la
produccién de H,, también favorecieron la produccion de CO, frente a CO, como se observa en
la figura 7.29b. Ademds, en esta figura se observa como el paso del tiempo afecta a la selectividad
del catalizador produciéndose para las menores cantidades de catalizador (2 y 3 g) una

disminucion de la relacion CO,/CO a lo largo del tiempo.
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Figura 7.29. Volumen (a) y relacién molar CO,/CO (b) de la corriente gaseosa generada a lo largo del tiempo para los
experimentos de estudio de la cantidad de catalizador (700 °C, 1.15 grmin” mezcla glic./agua, 5.7 S/C, 2.5 N,/glic.)

Respecto a la composicion de los gases de salida (figura 7.30), en todos los casos el porcentaje
de H, representd un valor cercano al 60 %, variando la composicion del 40 % restante segun el
experimento. La proporcion media de los hidrocarburos fue de 7.7, 5.5, 3.8, 3.1y 3.3 % para los
experimentos con 2, 3, 4, 5y 6 g de catalizador, respectivamente. Por lo tanto, hasta los 5 g de
catalizador, al aumentar la cantidad de este disminuyé el porcentaje de hidrocarburos

producidos, generandose mas 6xidos de carbono, concretamente mas CO,.
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Figura 7.30. Composicion del gas de salida del reactor a lo largo del tiempo con 2 g (a), 3 g (b), 4 g (c), 5 g (d)y 6 g totales de
catalizador (e) (700 °C, 1.15 g'min” mexcla glic./agua, 5.7 S/C, 2.5 N,/glic.) (Continiia)
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Figura 7.30. (Continuacion) Composicion del gas de salida del reactor a lo largo del tiempo con 2 g (a), 3 g(b), 4 g(c), 5g(d)
y 6 g totales de catalizador (e) (700 °C, 1.15 g'min” mezcla glic./agua, 5.7 S/C, 2.5 N,/glic.)

Los efectos observados de mayor produccién de H,, mayor selectividad hacia CO, y menor
hacia CO e hidrocarburos al aumentar la carga de catalizador, estan directamente relacionados
con la disponibilidad de mayor o menor cantidad de este para el contacto entre los reactivos [41,
111]. Estos mismos efectos se observaron en el SMR de glicerina en presencia de diferentes
catalizadores con Ni como fase activa, cuando se disminuia el caudal de la mezcla alimento [41]
o cuando se aumentaba la carga de fase activa en el catalizador [111]. Ademas, a los caudales m4s
elevados glicerina/agua, con el tiempo de reaccidn se produjo una disminucion de la selectividad
a CO; y un aumento de la de CO, tal y como sucede para las cantidades de catalizador de 2y 3 g

(figuras 7.29b, 7.30ay 7.30b).

4.6. Influencia de la temperatura de reaccion

La ultima variable de operacion estudiada fue la temperatura de reaccion, que en el SMR es
una de las variables mas influyentes [37]. Se estudiaron los resultados de las reacciones a 500,
600, 700, 800, 900 y 1000 °C, cargandose 2.5 g de catalizador en cada uno de los reactores (tabla
7.21).

Tabla 7.21. Condiciones experimentales utilizadas en el estudio de la temperatura de reaccién en el SMR de glicerina

Exp. Catalizador Disposicion del catalizador T, oC
14 Ni/La HIMW 2.5 g 1° reactor y 2.5 g 2° reactor 500
15 Ni/La HI MW 2.5 g 1° reactor y 2.5 g 2° reactor 600
12 Ni/La HIMW 2.5 g 1° reactor y 2.5 g 2° reactor 700
16 Ni/La HIMW 2.5 g 1° reactor y 2.5 g 2° reactor 800
17 Ni/La HI MW 2.5 g 1° reactor y 2.5 g 2° reactor 900
18 Ni/La HIMW 2.5 g 1° reactor y 2.5 g 2° reactor 1000

Tanto la conversion del alimento a H, como la conversién del carbono a gases aumentaron

con la temperatura como se muestra en las figuras 7.31la y b, respectivamente. La
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endotermicidad de la reaccion de reformado de la glicerina es el factor al que se le atribuye esta
mejora de los resultados con la temperatura (reaccion 7.1) [1, 64, 67, 111]. Por otro lado, la
termodinamica de las reacciones que intervienen en el SMR de la glicerina determina una
temperatura 6ptima para cada relacion S/C del alimento [20, 37, 64, 112, 113]. Bajo las
condiciones en las que se ha trabajado, esta temperatura resulté ser 900 °C, a partir de la cual no
se mejoraron los resultados obtenidos. En cuanto a la reaccion a 500 y 600 °C, la produccion de
gases fue disminuyendo a lo largo del tiempo, siendo estos sintomas tipicos de desactivacion del
catalizador [62]. La descomposicion de los hidrocarburos para la formacién de coque se favorece
a elevadas temperaturas como se muestra en las reacciones 7.8 y 7.11. Sin embargo, existen otras
reacciones en las que interviene el CO, como la reaccion Boudouard (reaccion 7.9) que se ve
favorecida a temperaturas menores de 700 °C. Otra ruta paralela de formacion de coque es la
deshidratacién del sustrato para formar olefinas, las cuales podrian desorberse, reformarse o
polimerizar para dar depdsitos de carbono. En trabajos anteriores se ha observado que por
debajo de 700 °C es habitual encontrar etileno, acetaldehido o acroleina, productos de la
deshidratacién de los sustratos y promotores de la formacion de coque [112, 113]. En este
trabajo, por diferencia de pesada de las cestillas no se obtuvieron diferencias significativas en la
cantidad de coque depositada a las diferentes temperaturas, pero por los resultados obtenidos
por otros autores anteriormente, la mayor tasa de deposicion de coque que se suele producir a
temperaturas menores de 700 °C suele ser la razon de que los catalizadores se desactiven en

mayor medida bajo estas condiciones [64, 111-113].
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Figura 7.31. Relacién H,/glic. (a) y porcentaje de carbono convertido (b) a lo largo del tiempo para los experimentos de estudio de
la temperatura de reaccién (2.5 g cat. 1° reactory 2.5 g cat. 2° reactor, 1.15 gmin” mezcla glic./agua, 5.7 S/C, 2.5 N,/dlic.)

El volumen de gases producidos (figura 7.32a) mostré la misma tendencia que la produccién
de H, y la conversion de carbono. Por su parte, la relaciéon CO,/CO disminuyé con el aumento
de la temperatura de reaccion, como resultado de la naturaleza exotérmica de la reaccion WGS

(reaccion 7.3). Esta reaccion esta desfavorecida a altas temperaturas, por lo que para obtener
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altas conversiones de CO a CO, seria necesario disminuir la temperatura del proceso o

aumentar la concentracién de agua en la corriente de entrada al reactor [27, 64, 111, 114].
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Figura 7.32. Volumen (a) y relacién molar CO,/CO (b) de la corriente gaseosa generada a lo largo del tiempo para los
experimentos de estudio de la temperatura de reaccion (2.5 g cat. 1° reactory 2.5 g cat. 2° reactor, 1.15 g'min’ mezcla glic./agua,

5.75/C, 2.5 Ny/dlic.)

Como se observa en la figura 7.33, a partir de 700 °C, el porcentaje medio de H, fue
aumentando con la temperatura alcanzando 65 % tanto a 900 como a 1000 °C. Por su parte, el
porcentaje medio de hidrocarburos fue de 3.4, 3.0, 1.9 y 1.5 % a 700, 800, 900 y 1000 °C,
respectivamente; produciéndose una disminucion al aumentar la temperatura. Ambos
comportamientos vienen conducidos por el favorecimiento de las reacciones endotérmicas de
reformado de los diferentes hidrocarburos [44]. Por otro lado, a 500 y 600 °C el elevado
desplazamiento de la reaccién WGS hacia la produccion de CO, e H, permitié que estos gases
tuvieran mayor selectividad que el resto, con altos porcentajes de la corriente de salida del

reactor (figura 7.33ay b).
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Figura 7.33. Composicion del gas de salida del reactor a lo largo del tiempo a 500 °C (a), 600 °C (b), 700 °C (c), 800 °C (d),
900 °C (e) y 1000 °C (f) (2.5 g cat. 1° reactor y 2.5 g cat. 2° reactor, 1.15 gmin’ mezcla glic./agua, 5.7 S/C, 2.5 N,/glic.)
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5. REFORMADO CATALITICO DE GLICERINA CON VAPOR DE AGUA
Y ADSORCION SIMULTANEA DE CO,

En ultimo lugar se comprob¢ el efecto que tendria la utilizacion del catalizador sintetizado
junto con éxido de calcio que actuaria como adsorbente de CO,. Las condiciones que resultaron
mds favorables en el estudio del proceso SE-SMR fue el trabajar a 600 °C con CaO como
adsorbente (apartado 3). A su vez en el reformado catalitico de la glicerina (apartado 4), las
condiciones en las que se obtuvo una mayor actividad catalitica, comparando con los resultados
obtenidos sin catalizador, fue con la utilizacién de 2.5 g de Ni/La HI MW en cada uno de los
dos reactores, a 700 °C. Teniendo en cuenta que se dispone de dos reactores en serie con hornos
independientes se colocd el catalizador en uno de ellos y el adsorbente en el otro, de forma que
las temperaturas fueran de 700 y 600 °C, respectivamente. La cantidad total de catalizador (5 g)
se colocd en el primero de los hornos, esperando que en primer lugar se desarrollase el proceso
de reformado con vapor. Y el CaO (0.75 mol) se colocé en el segundo reactor, de forma que se

pudiera producir la adsorciéon del CO, generado, favoreciéndose reacciones de reformado y la

reaccion WGS [115, 116].

El sistema se sometié a varios ciclos de reutilizacion del catalizador y el adsorbente. En las
figuras 7.34 y 7.35 se muestran los resultados obtenidos utilizando lineas verticales discontinuas
para separar los ciclos. Después de cada uso, se pasé durante una hora una corriente 50 %
H,/N,; a 700 °C para reducir el niquel que se pudiera haber oxidado por el contacto con el
vapor de agua y, a continuacion, el reactor que contenia CaO se calentd a 900 °C durante otra

hora para que se liberase CO,; captado en el ciclo anterior.

En la figura 7.34, se representa la relacion H,/glic. media para las reacciones llevadas a cabo
solo con catalizador a diferentes temperaturas (lineas continuas) y los valores experimentales que
se obtuvieron al utilizar Ni/La HI MW y CaO conjuntamente. El resultado en los primeros dos
ciclos (600 min de reaccion) es que la conversién a hidrogeno pasa de 4.6 sin adsorbente a
alrededor de 5.15 cuando se utiliza CaO. Los valores obtenidos fueron similares a los alcanzados
a 800 °C, habiéndose utilizado 700 y 600 °C. En los subsecuentes ciclos, la conversion a H, no
se mantuvo constante, mostrando un valor mas elevado al principio del tiempo de reaccién que

iba disminuyendo, sin llegar a ser menor al valor obtenido en los dos primeros ciclos.
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Figura 7.34. Relacién H,/glic. a lo largo del tiempo para el experimento con Ni/La HI MW y CaO, tras varios ciclos de
reutilizacion (1.15 g-min” mexcla glic./agua, 5.7 S/C, 2.5 N,/glic.)

Por otro lado, se tiene la composicion de la corriente de salida, que también vari6 a lo largo
de los ciclos (figura 7.35). Los porcentajes mas elevados de H, alcanzados hasta el momento
habian sido de 65-66 %, con la incorporacion del CaO este porcentaje aumento hasta un valor
medio de 68-69 %. Como tendencia general, a lo largo de los ciclos se produjo un aumento del
porcentaje de CO; y una disminucién del de CO. En trabajos anteriores con adsorbente de CO,
se consiguid que la concentracion de este gas en la corriente de salida fuera nula [4, 21]. En el
presente caso, los gramos de CaO utilizados, resultarian suficientes para adsorber el CO,
generado durante 145 min de reaccion si se generara una cantidad de CO, igual a la generada en
el experimento 12 (tabla 7.20, figura 7.33b). Sin embargo, lo que se observa es que el CO,
representa alrededor de un 15 % del gas total, desde los primeros momentos de reaccion, por lo
tanto no se produjo en ningiin momento una adsorcién total de este gas. Este hecho, junto con
que en otros estudios de laboratorio se alimenta menos caudal de glicerina por gramo de
catalizador [22], pueden ser los causantes de que no se alcancen porcentajes de H, mayores del
70 %. En general, la pérdida de actividad de un adsorbente se observa como una disminucién
del porcentaje del caudal de H; y un aumento del de CO,, CO y CHj,, produciéndose una mayor
separaciéon entre los porcentajes de los dos ¢xidos de carbono cuanto menor es la adsorcién,
acercindose a la composicion que se obtendria sin adsorbente [117-119]. Las tendencias
observadas en la figura 7.35 muestran esta pérdida de actividad con el transcurso de los ciclos,
pero en ningun caso se ha llegado a unas condiciones mas desfavorables que las obtenidas con el
uso aislado del catalizador. Por lo que cabria pensar que el catalizador vaya a mostrar un

deterioro mas lento que el éxido de calcio.
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Figura 7.35. Composicién del gas de salida del reactor a lo largo del tiempo para el experimento con Ni/La HI MW y CaQ, tras
varios ciclos de reutilizacion (1.15 grmin! mexcla glic./agua, 5.7 S/C, 2.5 N,/glic.)

La adsorcién de CO; se suele producir en la superficie del adsorbente formando una capa de
CaCQ;, a través de la cual se tendra que difundir el nuevo CO, para ser adsorbido. Este
fenomeno ralentiza la adsorcion en esta segunda etapa y puede ser el causante de que no se haya
producido la adsorcion total de CO, en ningiin momento de la reaccion [80, 81]. Por otro lado
al comienzo del tercer, cuarto y quinto ciclo se alcanzé mayor produccién de hidrégeno que en
los dos anteriores, este aspecto podria ser una muestra de cierta pérdida de actividad del
catalizador que al regenerarse alcanzaria incluso mayor actividad que inicialmente, como se ha
podido observar en casos anteriores [62]. No se espera que este hecho venga causado por la
presencia de CaQ, debido a que otros autores pusieron de manifiesto que su capacidad inicial de
carbonatacion, en general, disminuye por una posible sinterizacion después de su tratamiento a
alta temperatura [120, 121]. En cambio, la sinterizacién del CaO si podria ser la causa de la
rapida pérdida de actividad observada en cada ciclo por una mas rdpida saturacion de la

superficie sinterizada que mostrard menor area superficial [117].

En conclusion, la combinacion del catalizador Ni/La,O5/Al,O5 con un adsorbente de CO,
mejora en gran medida la produccién de H, en el reformado de la glicerina con vapor de agua.
Se deberia pensar en la mejora de la estabilidad del CaO, por ejemplo, mediante la dispersion de
nanoparticulas de CaO en soportes de dxidos metilicos por sintesis quimica [122-124],
utilizando precursores de calcio potencialmente resistentes a la sinterizacion [124, 125], un
tratamiento de hidratacién de CaO para recuperar la actividad [126] o desarrollando elevada

4rea superficial para el CaCO; [127].
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CONCLUSIONS

1. Animal fats showed high free fatty acid content, 10.7 % for fats A and 4.94 % for fats B
(only used for subcritical experiments because of availability reasons). Due to this high free
fatty acid content, esterification and transesterification reactions were necessary to obtain
biodiesel.

2. Biodiesel from animal fats was obtained in one stage by the use of sulfuric acid as catalyst.
When catalyst concentration was increased, the results improved, but corrosive character of
the reaction mixture increased too. The final methyl ester was not influenced by
methanol:fats molar ratio. The highest ester content (90 %) was reached with 0.64 mol-L*
H,SO,, 6:1 as MeOH:fats molar ratio, 60 °C and 48 h.

3. High methyl ester content biodiesel was also obtained by a two-step process. The first step
was acid esterification and it was followed by basic transesterification. Phosphoric acid did
not have enough acid strength, while 0.035 mol-L" H,SO, and 0.040 mol-L" p-TsOH
allowed the reduction of the acid value of fats up to 2.11 mgKOH-g', using 6:1 as
MeOH:fats molar ratio, 65 °C and 120 min. These fats were converted into biodiesel with
97.2 % methyl ester by basic transesterification with 0.5 % KOH, 6:1 ratio of MeOH:fats,
at 65 °C and 120 min.

4. Kinetics of esterification reaction was studied and the experimental data followed 1.5-order
kinetics with respect to AGL. Since MeOH was added in large excess, its concentration was
included in a pseudo-rate constant. It showed linear variation versus catalyst concentration
and MeOH:fats molar ratio. The activation energy for this reaction was 46.04 kJ-mol” and
it was determined by the application of Arrhenius equation. This value was close to the
results obtained by other authors.

5. The use of autoclave (subcritical methanol conditions) led to the increase of the reaction
rate for the esterification and transesterification of animal fats with H,SO, as catalyst. The
best result (95.7 % methyl ester) was obtained at 105 °C and 7 bar with 3 h as reaction
time, 0.1 mol-L"' H,SO, as catalyst concentration and 18:1 as MeOH:fats molar ratio.
Neither the higher catalyst nor methanol concentration nor higher reaction temperatures
led to an increased reaction conversion.

6. Castor oil is mainly composed of ricinoleic acid, which has a hydroxyl group in its
structure. For this reason, this oil shows unusual properties as high solubility in alcohols.
This fact allowed the transesterification at a lower temperature than with other oils.

7. Basic catalysts were more effective than acid catalysts in castor oil transesterification. Both

potassium hydroxide and potassium methoxide promoted the reaction with 0.124 and
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10.

11.

12.

13.

14.
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0.100 mol-L", respectively. At temperatures between 35 and 65 °C, 9:1 molar ratio of
MeOH:oil was necessary to reach high ester content (93-94 %) in less than 30 min of
reaction.

Under subcritical methanol conditions, catalyst and alcohol proportion must be optimized
because higher amounts of these components did not always enhance the results. The
variation of reaction temperature led to slight changes in ester content. The highest ester
content was similar that under conventional heating system, 94.7 %; and it was achieved
with 0.0087 mol-L'' CH;0K, 24:1 molar ratio of MeOH:oil, 220 °C and 4 h.

Specific effects of microwave irradiation were not observed in the results of the reaction.
However, this experimental series was useful to check that MeOH:oil ratio and catalyst
concentration were related. The effect of the lack of one component could be supplied
through the increase of proportion of the other component and vice versa.

The two-step process led to methyl ester contents higher than the previous ones obtained
by the other methods; and excessive amounts of alcohol or catalyst were not necessary. Only
with this process biodiesel ester content was above the lower limit of the European standard
(UNE EN 14214:2013 V2).

The biodiesel sample from animal fats did not fulfill the biodiesel standard, because of its
low oxidation stability and its high cold filter plugging point. Additives could improve both
properties, and the mixture with other biodiesel or diesel fuel favors the cold flow
properties. Water content was among the characteristics that were more affected by the
storage time.

The biodiesel from castor oil showed higher density and viscosity than the biodiesel of
other vegetable oils. This biodiesel would not be within the standard, unless it was mixed
with biodiesel from other raw materials or diesel fuel. In addition, the preventive measured
for water content is of greater importance because of its higher hygroscopicity.

The price of the raw material was an important factor in the estimated cost of biodiesel,
especially in the case of castor oil. Two very dissimilar castor oil prices were found. Only the
development of a responsible policy in castor oil production would allow competitive
biodiesel cost. On the other hand, the cost of animal fats was low enough to produce
biodiesel with a competitive cost.

The estimated biodiesel costs for the two-step process to produce biodiesel from castor oil
and animal fats were lower than the price obtained in the process under subcritical
methanol conditions, because the cost of the plant and methanol expense increased

substantially.



15.

16.

17.

18.

19.

Conclusions

The glycerol, produced in huge amounts as biodiesel by-product, was tested as suitable
biomass to produce combustible gas, syngas or hydrogen by steam reforming. A set up with
two reactors in series was used to carry out the experimental tests.

o-Al,O; was used as filler material for steam reforming to establish the conditions that
maximized gas and hydrogen production in a balanced way. These conditions were: 1.15
g'min’ feed flow, 5.7 ratio of steam/carbon (S/C) for the mixture glycerol/water and 2.5
ratio of carrier gas/glycerol (N,/glic.).

Calcium oxide and activated dolomite showed high capacity to adsorb CO,. The greatest
effect was seen at 600 °C, using CaO.

Both Ni/y-Al,O; and Ni/La,O;/y-Al,O; were effective catalysts for steam reforming of
glycerol. The last one showed improved stability. The preparation with microwave
irradiation as drying method increased the dispersion of the active catalytic component.
The use of catalyst in both reactors enhanced the results. The increase of catalyst amount
and temperature affected in the same way, up to 5 g and 900 °C, respectively. And the most
important catalytic effect was observed at 700 °C; H, production was 4 times higher in
presence of catalyst.

The use of Ni/La,O3/y-AlL,O; and CaO, simultaneously, improved the results, achieving
around 5 mol H, per mol of glycerol and 70% H; in the produced gas. After five successive

cycles of reaction, signs of activity loss were seen.
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Calibrado y cromatograma éesteres metilicos

ANEXO A: CALIBRADO DEL CROMATOGRAFO CON DETECTOR FID
PARA LA CUANTIFICACION DE ESTERES METILICOS Y EJEMPLOS DE
CROMATOGRAMAS

El calibrado del cromatégrafo para la deteccion de ésteres metilicos se llevd a cabo mediante
la técnica del patréon interno (PI) que, como se ha comentado en el capitulo 2, se basa en la
medicion de la seial del patréon y el analito/s correspondiente a muestras de diferente
composiciéon, con contenidos en peso perfectamente conocidos. De acuerdo con este método

debe cumplirse la ecuacion 2.2:

Log 2.2

donde:

m; el peso de cada éster metilico i, en g

mypy el peso anadido del patrén interno, en g

A, la sefial (area) de cada éster metilico i

App la sefial (4rea) del patréon interno

g la pendiente de la recta que relaciona el cociente de masas con el cociente de sefales (areas),

para cada éster i con respecto al patron interno.

Durante el desarrollo de este trabajo se ha analizado biodiésel procedente de grasas animales,
aceite de ricino y aceite de colza, que entre ellos presentan un perfil de dcidos grasos muy
diferente. Por ello se ha utilizado un PI diferente para cada tipo de biodiésel, siendo en todos los
casos un éster facilmente determinable, que se comporta de manera andloga a los ésteres
metilicos a analizar y no interfiere en el analisis de estos tltimos. Ademas, para el biodiésel de

aceite de ricino se tuvo que variar el disolvente, por no mostrar buena solubilidad en heptano.

A.1. Calibrado para el biodiésel de grasas animales

Para el analisis del biodiésel procedente de grasas animales, se utiliz6 nonadecanoato de
metilo (C19) como patrén interno y heptano como disolvente. Para cada uno de los ésteres se
prepararon cuatro muestras de modo que la relacion (masa éster)/(masa C19) abarcara el valor
tipico de este pardmetro para las muestras de biodiésel analizadas durante la experimentacion. La

concentracion de la disolucion utilizada de C19 fue de un valor exacto cercano a 0.5000 % en
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peso, anotando el peso exacto de disolucion afiadida en cada caso para el cilculo de la masa de
PL Tras el analisis de las muestras de calibracion se represento la relacion m;/mp; frente a A,/Ap
para cada éster y los valores obtenidos para las pendientes de cada éster, asi como para los

coeficientes de determinacion (R?) se muestran en la tabla A.1.

Tabla A. 1. Valores de las pendientes de cada éster metilico para el biodiésel de grasas animales

Especie Pendiente (g;) R?
Miristato de metilo (C14:0) 1.087 0.997
Palmitato de metilo (C16:0) 1.026 0.999
Palmitoleato de metilo (C16:1) 1.059 0.999
Estearato de metilo (C18:0) 1.025 0.999
Oleato de metilo (C18:1) 0.9962 0.999
Linoleato de metilo (C18:2) 0.9808 0.999
Linolenato de metilo (C18:3) 1.067 0.998

A.2. Calibrado para el biodiésel de aceite de ricino

El biodiésel de aceite de ricino presenta un alto porcentaje de ricinoleato de metilo, lo que le
confiere un caracter mas polar. Para su analisis fue necesario utilizar acetato de etilo como
disolvente. Ademds, como se observa en la figura A.2, el tiempo de retencion para el ricinoleato
de metilo es mucho mayor al del resto de ésteres, por lo tanto para su cuantificacion se utilizo
erucato de metilo (C22:1) como PI, por presentar un tiempo de retencién mas parecido al del
ricinoleato. En cambio para la cuantificacion del resto de ésteres se empled heptadecanoato de
metilo (C17) por ser el PI recomendado por la norma UNE-EN 14103. La disolucién de PI
utilizada para los analisis y la calibracién estuvo formada por C17 con concentracién cercana a
0.0500 % peso y C22:1 con concentraciéon cercana a 0.5000 % en peso, en acetato de etilo.
Como en el caso anterior, se prepararon cuatro disoluciones de ésteres y PI con relaciones (masa
éster)/(masa PI) variables y se analizaron. De la representacion de las relaciones my/myp; frente a

A/ Ay se obtuvieron las pendientes y los coeficientes R* recogidos en la tabla A.2.

Tabla A.2. Valores de las pendientes de cada éster metilico para el biodiésel de aceite de ricino

Especie Pendiente (g;) R?
Palmitato de metilo (C16:0) 0.8997 0.999
Estearato de metilo (C18:0) 0.8469 0.999
Oleato de metilo (C18:1) 0.8555 0.999
Linoleato de metilo (C18:2) 0.8643 0.998
Linolenato de metilo (C18:3) 0.9297 0.998
Ricinoleato de metilo (C18:1-OH) 1.198 0.998
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A.3. Calibrado para el biodiésel de aceite de colza

El biodiésel procedente de aceite de colza permite la utilizacion de heptadecanoato de metilo
(C17) como Pl y heptano como disolvente; por lo tanto estas fueron las sustancias utilizadas para
su calibracién y andlisis. La disolucion utilizada de C17 en heptano era de un valor cercano a
0.5000 % en peso y se prepararon mezclas ésteres-Pl tales que su relacion (masa éster)/(masa
C17) comprendiera el valor tipico de este parametro para las muestras de biodiésel. Una vez
realizados los andlisis y tratados los datos, en la tabla A.3 se muestran los valores obtenidos para

las pendientes de cada éster metilico y los coeficientes R* para cada caso.

Tabla A.3. Valores de las pendientes de cada éster metilico para el biodiésel de aceite de ricino

Especie Pendiente (g;) R?
Miristato de metilo (C14:0) 0.8812 0.998
Palmitato de metilo (C16:0) 0.9846 0.999
Palmitoleato de metilo (C16:1) 0.9933 0.999
Estearato de metilo (C18:0) 1.021 0.999
Oleato de metilo (C18:1) 0.9984 0.999
Linoleato de metilo (C18:2) 0.9996 0.999
Linoletano de metilo (C18:3) 1.173 0.999
Erucato de metilo (C22:1) 0.8246 0.998

A.4. Cromatogramas de muestras de biodiésel de diferentes materias primas

En este apartado se recoge un cromatograma tipico para una muestra de biodiésel procedente

de grasas animales (figura A.1), de aceite de ricino (figura A.2) y de aceite de colza (figura A.3).
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Figura A. 1. Cromatograma de biodiésel obtenido a partir de grasas animales (Contenido de ésteres total: 98.5 %)
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Calibrado y cromatograma gases del reformado

ANEXO B: CALIBRADO DEL CROMATOGRAFO CON DETECTOR TCD
PARA LA CUANTIFICACION DE GASES DEL REFORMADO Y EJEMPLO
DE CROMATOGRAMA

El calibrado del cromatdgrafo para la determinacion de la composicidon de los gases de salida
del reformado de glicerina con vapor de agua se llevo a cabo mediante la inyeccion de mezclas de
diferentes concentraciones de los gases presentes en las muestras. Para cada gas inyectado debia

cumplirse la expresion 2.18:

n, =g.-A, (2.18)

1
siendo:

n; el nimero de moles, en condiciones normales, del gas i en una inyeccion del cromatografo
g; la pendiente de la recta de calibracion para el gas i

A, la senal del gas i, en forma de area

Se disponia de dos mezclas de calibracion, cuyas composiciones se muestran en la tabla B.1.
Para completar el calibrado de H,, también se inyecté dicho gasa puro y una vez que se tuvo su

recta de calibrado, se completé la calibracién del N, utilizando dos mezclas, preparadas en el

laboratorio, de composiciéon conocida, de H; y N; (48.21 % vol N, y 23.85 % vol N,).

Tabla B. 1. Composicion de las mezclas de calibracién

Composicién, %vol

Especie
Mezcla 1 Mezcla 2
H, 19.76 39.68
CO 10.06 35.27
CO, 15.07 5.027
CH, 35.83 10.44
CH, 4.047 1.036
C,Hq 4.128 1.038
N, Resto Resto

El ntimero de moles de cada gas se calculé considerando condiciones normales (1 atm, 298
K) y teniendo en cuenta el volumen de inyeccion que era de 500 pL. En la siguiente tabla se

recogen las pendientes y los coeficientes de determinacion, R%, para cada uno de los gases.
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Tabla B.2. Valores de las pendientes y coeficientes de determinacion para cada gas

Especie Pendiente (g;) R?
H, 1.369-107 0.999
CO 1.522:10° 0.999
CO, 4.181-107 0.999
CH, 1.116:107 0.999

C,H, 1.549-107 0.999
C,Hq 1.152-107 0.999
N, 1.443-10° 0.999

A continuacién se muestra un cromatograma tipico para una muestra de gases procedentes

del reformado de glicerina con vapor de agua (figura B.1).
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Tabla ANOVA

ANEXO C: TABLA ANOVA, OBTENCION DE BIODIESEL A PARTIR DE
ACEITE DE RICINO, PROCESO EN DOS ETAPAS

Tabla C.1. Tabla ANOVA, obtencién de biodiésel a partir de aceite de ricino, proceso en dos etapas

Coeficiente de correlacion multiple 0.983
R? 0.966
Suma de Gf‘ados de Med’ia. F povalor  Coeficiente B D,esv.
cuadrados  libertad  Cuadratica Estandar
Modelo 676.867 14 48.348 32.19 0.0000
Error 24.031 16 1.502
Total corregido 700.898 30 23.363
Variable
Interseccion 6.049-10* 1 6.049-10* 4.028-10% 0.0000 92.961 0.463
A 239.528 1 239.528 159.476 0.0000 3.159 0.250
B 207.446 1 207.446 138.116 0.0000 2.940 0.250
C 26.250 1 26.250 17.477 0.0007 1.046 0.250
D 98.334 1 98.334 65.470 0.0000 2.024 0.250
AB 12.781 1 12.781 8.509 0.0101 -0.715 0.245
AC 6.631 1 6.631 4.415 0.0518 -0.515 0.245
AD 3.367 1 3.367 2.242 0.1538 0.367 0.245
BC 15.642 1 15.64 10.41 0.0053 -0.791 0.245
BD 17.514 1 17.51 11.66 0.0035 -0.837 0.245
CD 0.226 1 0.226 0.150 0.7034 0.095 0.245
AA 6.326 1 6.326 4212 0.0569 -0.376 0.183
BB 14.177 1 14.18 9.439 0.0073 -0.563 0.183
CcC 0.646 1 0.646 0.430 0.5211 -0.120 0.183
DD 36.699 1 36.699 24.43 0.0001 -0.906 0.183
Comprobacién del
modelo
Vars vs Media 571.559 4 142.89 95.14 0.0000
2 Vars Int vs Vars 56.160 6 9.360 6.232 0.0016
Vars Cuadrts vs 2 Vars | 49.148 4 12.29 8.181 0.0009
Error 24.03 16 1.502
Falta de ajuste 20.06 10 2.006 3.026 0.0941
Error puro 3.976 6 0.663
Error total 24.03 16 1.502
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Intensidad (c.p.s.)

Intensidad (c.p.s.)

Espectros XPS

ANEXO D: ESPECTROS COMPLETOS XPS PARA LOS
CATALIZADORES USADOS EN EL REFORMADO DE GLICERINA CON

VAPOR DE AGUA
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Figura D. 1. Barrido XPS completo del soporte Al,O;3
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Intensidad (c.p.s.)

Intensidad (c.p.s.)
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ANEXO E: NOMENCLATURA

I-ésimo nivel del factor A normalizado
Reactante en la reaccion de esterificacion: dcido graso libre (capitulo 3)

Variable concentracién de catalizador en la etapa 1, disefio de experimentos central
compuesto (capitulo 4)

I-ésimo nivel del factor A

Senal (4rea) de cada éster metilico i o de cada gas i en funcién del analisis
Area de adsorbente cubierta por una capa de adsorbato (nm?)
Factor pre-exponencial de la ecuacion de Arrhenius

Sefial (area) del patrén interno

Acidos grasos libres

Andlisis de varianza

American Society for Testing Materials

Nivel central del factor A

Concentracion del reactivo A a un tiempo t (M)

Reactante en la reaccion de esterificacion: metanol (capitulo 3)

Variable relaciéon molar metanol:aceite en la etapa 1, disefio de experimentos central
compuesto (capitulo 4)

Mezcla diésel/biodiésel con un 2 % de este ultimo

Mezcla diésel/biodiésel con un 5 % de este ultimo

Mezcla diésel/biodiésel con un 20 % de este dltimo

Biodiésel puro

Relativo a S. Brunauer, C. Emmet y E. Teller

Concentracion del reactivo B a un tiempo t (M)

Constante estadistica relacionada con el calor de adsorcion del sistema
Reactante en la reaccion de esterificacion: ésteres metilicos (capitulo 3)

Variable concentracién de catalizador en la etapa 2, disefo de experimentos central
compuesto (capitulo 4)

Coste del equipo en el afio tomado como base

Coste del equipo actualizado

Coste del equipo cuyo coste se desea estimar

Coste del equipo conocido

Concentracion de Na,S,0; utilizado en la determinacion del indice de yodo (M)
Indice de coste de planta actualizado (Chemical Engineering Plant Cost Index)

Indice de coste de planta en el afio tomado como base (Chemical Engineering Plant Cost
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Index)
CO,/CO Relacion molar CO,/CO en los gases de salida del reformado con vapor

CSTRs Reactores continuos de tanque agitado

CTP Coste total de la planta

C14:0 Acido miristico en relacion a los aceites y miristato de metilo en relacion al biodiésel

Cl16:0 Acido palmitico en relacion a los aceites y palmitato de metilo en relacion al biodiésel

Clé6:1 Acido palmitoleico en relacién a los aceites y palmitoleato de metilo en relacion al
biodiésel

C17 Heptadecanoato de metilo

C18:0 Acido estedrico en relacion a los aceites y estearato de metilo en relacion al biodiésel

C18:1 Acido oleico en relacion a los aceites y oleato de metilo en relacion al biodiésel

C18:2 Acido linoleico en relacion a los aceites y linoleato de metilo en relacion al biodiésel

C18:3 Acido linolénico en relacion a los aceites y linolenato de metilo en relacion al biodiésel

C18:1-OH Acido ricinoleico en relacion a los aceites y ricinoleato de metilo en relacion al biodiésel

C19 Nonadecanoato de metilo

C22:1 Acido erticico en relacion a los aceites y erucato de metilo en relacion al biodiésel

%C Porcentaje de atomos de carbono que salen del sistema de reformado con vapor en forma

de gas por cada atomo de carbono que entra (%)

C] Concentracion del reactivo C a un tiempo t (M)

d Distancia interplanar en el andlisis por difraccion de rayos X (A)

D Reactante en la reaccion de esterificacion: agua (capitulo 3)

D Variable relacién molar metanol:aceite en la etapa 2, disefio de experimentos central

compuesto (capitulo 4)

Drio Tamafio medio de los cristales de NiO (nm)

DRX Difraccion de rayos X

(D] Concentracion del reactivo D a un tiempo t (M)

E, Energia de activacion (kJ-mol?)

EE Esteres etilicos

EM Esteres metilicos

Exp. Experimento

F, Caudal molar de cada una de las especies en la corriente gaseosa de salida (mol-min™)

FID Detector de ionizacion de llama

gi pendiente de la recta que relaciona el cociente de masas con el cociente de seniales, para

cada éster i con respecto al patrén interno, o pendiente de la recta que relaciona los moles
de un gas i con su seial (area)

GEI Gases de efecto invernadero

H,/¢lic. Relacién molar entre el hidrégeno producido durante el reformado con vapor y la
glicerina alimentada

I Intensidad del pico del elemento i (andlisis por espectroscopia fotoelectrénica de rayos X)
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IDAE
IA
ILUC
IS

m,/m
%m/m
M

Ma.
MacOleico
Mp
Mkon
Mulimento
MEB
Mtep

n

Nomenclatura

Intituto para la Diversificacion y Ahorro de la Energia

Indice de acidez de la muestra (mggon-g?)

Cambio indirecto del uso de suelos (indirect land use change)

Indice de saponificacion de la muestra (mggon'g?)

numero de variables de entrada que participan en el disefio central compuesto
Constante cinética de la esterificacion de los acidos grasos libres

Constante pseudo-cinética de la reaccién directa de esterificacion de los 4cidos grasos

libres

Constante pseudo-cinética de la reaccion inversa de esterificacion de los 4cidos grasos

libres

Constante cinética correspondiente a la contribucion catalitica
Constante cinética correspondiente a la contribucién no catalitica
Constante del viscosimetro a 40 °C

Peso de la muestra analizada (g)

Peso de cada éster metilico i (g)

Peso anadido de patrén interno (g)

masa inicial del filtro de membrana y el vidrio de reloj en el ensayo de contaminaciéon
total (mg)

masa del filtro de membrana con el residuo y el vidrio de reloj en el ensayo de
contaminacion total (mg)

Contenido en peso de cada uno de los i ésteres metilicos

Porcentaje total de ésteres metilicos de la muestra de biodiésel analizada
Orden de reaccion respecto a los dcidos grasos libres en la esterificacion
Peso molecular estimado del aceite o grasas (g-mol")

Peso molecular del acido oleico (g'mol™)

Peso molecular del I, (g'mol™)

Peso molecular del KOH (g-mol™)

Caudal maésico de la mezcla glicerina/agua alimentada al reactor (kg'min™)
Microscopia electronica de barrido

Mega toneladas equivalentes de petrdleo

Numero entero denominado orden de reflexion para el analisis mediante difraccion de
rayos X

Numero de moles (CNPT) del gas i en una inyeccién del cromatografo

Numero de atomos por cm’ del elemento i (analisis por espectroscopia fotoelectronica de
rayos X)

Numero de moles totales (CNPT) en cada inyeccién del cromatdgrafo
Numero de Avogadro

Normalidad de la disolucién de HCI utilizada en la valoracién de la muestra para
determinar el indice de saponificacion

357



Anexo E
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Normalidad de la disolucion de KOH utilizada en la valoracién de la muestra para
determinar el indice de acidez

Relacién molar entre los moles de N, alimentados (CNPT), por mol de glicerina
alimentada

Presién de vapor (bar)

Presién (bar o Pa)

Presion de saturacion del vapor del gas (bar o Pa)

Poder calorifico superior

Plan de Fomento de las Energias Renovables en Espafia 2005-2010
Reactores de flujo de pistén

Patrén interno

Punto de obstruccién de filtro en frio (°C)

Tefén o politetrafluoroetileno

Paso del factor A

Caudal volumétrico de N, que se alimenta al sistema (CNPT) (L-min™)
Constante universal de los gases (k]-mol™-K")

Cadena alifatica R1

Cadena alifatica R2

Cadena alifatica R3

Coeficiente de determinacion

Capacidad del equipo cuyo coste se desea estimar

Capacidad del equipo cuyo coste es conocido

Superficie especifica (m*g")

Relacién vapor/carbono en la corriente glicerina/agua alimentada al reactor
Presién no fijada, varia segtin la temperatura del medio

Reformado con vapor mejorado por adsorcion (Sorption Enhanced Steam Reforming)
Reformado con vapor de agua (Steam Reforming)

Tiempo del analisis (s)

Temperatura a la que se ha llevado a cabo el experimento o analisis (°C)
Detector de conductividad térmica

Analisis termogravimétrico

Union Europea

Una Norma Espafiola

Volumen de gas adsorbido a la presion P

Volumen de Na,S,0; o de HCIl consumido en la valoracion del blanco para la
determinacion del indice de yodo o del indice de saponificacién, respectivamente (mL)

Volumen de Na,S,0; o de HCI consumido en la valoraciéon de la muestra para la
determinacion del indice de yodo o del indice de saponificacién, respectivamente (mL)



Nomenclatura

Vi Capacidad de la monocapa de adsorbato (cm’-g")

Vion Volumen de disolucion de KOH consumido en la valoracion de la muestra para la
determinacién del indice de acidez (mL)

Vars Términos que representan a las variables que forman parte del modelo

2 Vars Int Términos que representan a las interacciones de las variables del modelo

Vars Cuadrts  Términos cuadraticos de las variables del modelo

WGS Reaccién agua-gas (Water-Gas Shift)

Xc3H803 Porcentaje en peso de glicerina en la corriente alimentada glicerina/agua

X Cada una de las variables de entrada del modelo

X Fraccion molar del gas i

X Conversion de los acidos grasos libres

XPS Espectroscopia fotoelectronica de rayos X (X Ray Phoelectron Spectroscopy)

y Variable de respuesta en el modelo

SIMBOLOS GRIEGOS

o Parametro que determina la magnitud de los puntos axiales del disefio central compuesto

Bi

Hao-c

P1s
Pao-c

PT

Vg0

Ancho medio del pico considerado para el cilculo del tamafio de cristal mediante
difraccion de rayos X

Cada uno de los coeficientes del modelo

Exponente menor que uno caracteristico de cada tecnologia, utilizado para la estimacion
de costes de los equipos

Ruido o error observado en la respuesta
Didmetro
Longitud de onda incidente en el andlisis por difraccion de rayos X (A)

Viscosidad dindmica a 40 °C (cP)

Angulo formado entre el rayo incidente y la muestra en el anlisis por difraccion de rayos

X

Densidad a 15 °C (kg'm?)

Densidad a 40 °C (kg'm?)

Densidad a una temperatura T (°C), (kg'm”)
Tamafio medio de cristal (A)

Viscosidad cinematica a 40 °C (cSt)
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