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Resumen

Este trabajo simula y evalla técnica y econdmicamente la produccion de biodiesel a partir de
microalgas como materia prima de tercera generacion. Para ello, se investiga la composicion
lipidica extraida de la microalga Chlorella establecida en las lagunas facultativas y de maduracién
de la Planta de Tratamiento de Aguas Residuales de Ucubamba, y se fija una composicion
ponderada para simular el proceso utilizando el Software Aspen Plus® V.11. Se aplica una
diagramacion de dos escenarios, un proceso estandar (proceso 1) y optimizado (proceso ll);
inicialmente, se recopila informacién secundaria de diferentes sistemas para la obtencién de
ésteres metilicos y se constituye un modelo que presenta operaciones de transesterificacion,
destilacion, separacion y purificacion, y se alcanza finalmente un flujo de biodiesel de 1042 kg/h,
con un costo de capital y costo de produccion de 4'211.330 y 1'714.880 USD, respectivamente.
Por otro lado, optimizando el proceso se logra construir un segundo modelo, que consta de
operaciones unitarias parcialmente distintas a la primera como una doble reaccion de
transesterificacion, decantacién, y separaciéon. En este caso, se obtienen dos unidades por hora
mas de produccidn y costes tanto de capital como de produccién menores (3'740.420 USD y
1'308.260 USD). Consecuentemente, se comparan y contrastan los costos tecnoldgicos totales
ademas de los producidos por kg de biodiésel, siendo de 0,94 y 0,81 USD para el proceso | y I,
respectivamente. Se considera al segundo prospecto como el éptimo comparado con el del

proceso estandar y valores reportados en la literatura.

Palabras clave: biodiesel, microalga Chlorella, simulacion, Aspen Plus
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Abstract

This work simulates and evaluates technically and economically the production of biodiesel from
microalgae as third generation feedstock. For this purpose, the lipid composition extracted from
the microalgae Chlorella established in the facultative and maturation ponds of the Ucubamba
Wastewater Treatment Plant is investigated, and a weighted composition is set to simulate the
process using the Aspen Plus® V.11 software. A diagram of two scenarios is applied, a standard
process (process 1) and an optimized process (process lIl); initially, secondary information is
collected from different systems for obtaining methyl esters and a model is built that presents
transesterification, distillation, separation, and purification operations, and finally a biodiesel flow
of 1042 kg/h is reached, with a capital cost and production cost of 4'211,330 and 1'714,880 USD,
respectively. On the other hand, by optimizing the process, it is possible to build a second model,
which consists of unit operations that are partially different from the first one, such as a double
reaction of transesterification, decantation, and separation. In this case, two more units per hour
of production and lower capital and production costs (3'740,420 USD and 1'308,260 USD) are
obtained. Consequently, the total technological costs are compared and contrasted in addition to
those produced per kg of biodiesel, being 0.94 and 0.81 USD for process | and Il, respectively.
The second prospect is considered as the optimum compared to the standard process and values

reported in the literature.

Keywords: biodiesel, Chlorella microalgae, simulation, Aspen Plus
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Glosario

ASTM: American Society for Testing and Materials (Sociedad Estadounidense para Pruebas y
Materiales)

CSTR: Reactor de tanque con agitacion continua

FAME: Biodiésel/Esteres metilicos de 4cidos grasos

LF: Lagunas facultativas

LM: Lagunas de maduracion

MBEP: Millones de barriles equivalentes de petroleo

NRTL: Modelo no aleatorio de dos liquidos

PTAR: Planta de Tratamiento de Aguas Residuales

RD: Destilacion reactiva

TAG: Triacilgliceroles

UNIFAC: Modelo de coeficientes de actividad de grupos funcionales UNIQUAC

UNIQUAC: Modelo de coeficiente de actividad para equilibrio de fase
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Introduccién

Debido al alto consumo de fuentes de combustibles fosiles y, en particular, a los problemas
emergentes relacionados con el calentamiento global provocado por el consumo de productos
derivados del petréleo, se hace necesaria la busqueda de nuevas alternativas medioambientales
y con viabilidad sustentable en la incidencia de materias primas sobre procesos de
transformacién como la obtencién de biocombustibles, especificamente biodiesel. Actualmente,
hay pocas empresas/industrias trabajando en estos sistemas de procesos a nivel mundial, a
través de fuentes primarias que se identifican en las categorias de primera (aceites vegetales),
segunda (cultivos no alimentarios), y tercera generacion. Esta Ultima, que se refiere a cultivo
microalgal, ha sido la menos aprovechada para cubrir con requerimientos energéticos, y la baja
disponibilidad de biomasa y biomoléculas; por otro lado, la nula utilizacion de los recursos de la
tierra y la recuperacion de nutrientes de las aguas residuales, asi como una mayor captura de
carbono, hacen que este material primario presente una ventaja esencial frente a otros, para

reducir fundamentalmente el impacto sobre la contaminacion y seguridad alimentaria.

En Ecuador, no existen datos de la demanda de biodiesel debido particularmente a la escasez
de estudios y poco financiamiento de investigaciones sobre el desarrollo de procesos para
obtencion de este combustible, pues su costo productivo es mucho mas elevado al de su analogo
proveniente de fuentes de derivados de petr6leo. Segun el balance energético del pais, en
comparacion con lo anterior, la demanda de diésel para el afio 2021 fue 1'421.179 miles gal
(miles de galones); esta dependencia de los combustibles permite ejercer presién sobre el
manejo de las proyecciones a largo plazo en los efectos técnicos, econémicos y ambientales que
se generarian sin la suposicién del reemplazamiento con fuentes primarias amigables con el
medio ambiente (Ministerio de Energia y Minas, 2022). Segun el prospecto de Araujo et al.,
(2019), dentro de la matriz energética ecuatoriana los combustibles de mayor consumo para 2030

corresponderan al Diesel y Gasolina/Nafta con 34,54 MBEP! y 22,39 MBEP, respectivamente.

A nivel industrial el uso de microalgas y algas marinas, como medios de soporte para la
produccion de biocombustibles, tiene una aplicabilidad incipiente debido a los elevados costos
gue provocan la poca variacion de técnicas de tratamiento y extraccion de su parte lipidica,
proteica, o de carbohidratos; sin embargo, en tanto a la obtencion, especificamente, de biodiesel
sobre otros bioproductos resultantes hacen de esta materia prima de tercera generacién una

fuente eficaz para generar mayores rendimientos en la produccion final. Por otro lado, consolidar

1 MBEP: Millones de barriles equivalentes de petréleo
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un proceso operativo con las condiciones deseadas, tomando en cuenta la rentabilidad y gasto
econdémico, hace ineludible buscar métodos para diagramar operaciones de forma real y con
sustento procedimental. Por ello, la opcibn mas conveniente en este contexto y con una

aplicabilidad de escalado industrial, yace en la simulacién de procesos.

Representar exactamente un mejoramiento de los disefios y el desempefio de operaciones
variadas permite la modificacion de las condiciones de modelamientos tecnolégicos con sustento
en la optimizacion de procesos mediante la utilizacion de softwares. Ciertos conjuntos de
componentes légicos permiten la ejecucién de tareas especificas como herramientas para
prediccion de resultados, y es aqui donde la proporcién del manejo de problemas criticos de
ingenieria y operaciones como el procesamiento de biomasa microalgal para la obtencion de
biodiesel pueden ser escalados a sistemas reales de aplicacion posterior. Aspen Plus se
reconoce, entonces, como el soporte l6gico con el que se pretende llevar a cabo simulaciones
para determinar resultados tecnoeconémicos con énfasis en la factibilidad de procesos de

transesterificacion (Aspen Technology Inc., 2000)

Ahmed et al., (2022) presentan un procesamiento de biomasa seca de microalgas a través de la
sintesis directa de biodiésel mediante extraccion y transesterificacion (in situ), diagramado por
medio de un flujo de proceso construido en Aspen. Por otra parte, Song et al., (2016) llevan a
cabo una evaluacion técnico econdmica del proceso de produccién de biodiésel por hidrolisis-
esterificacion y una comparacion con la produccion de biodiésel convencional, que generalmente
incluye secado, extraccion de lipidos, esterificacion y transesterificacion. El balance de energia
y materia de los procesos convencional e hidrolisis-esterificacion fue evaluado por Aspen Plus.
Otro ejemplo claro del tratamiento de algas se expone en una propuesta de cinco escenarios de
biorrefineria que incluyen la produccion de biodiésel a partir de biomasa de microalgas
Scenedesmus dimorphus, con simulaciones en Aspen Plus de una columna de destilacién
reactiva (RD) y otra en un reactor de tanque de agitacion continua (CSTR) para la
transesterificacion de aceite de microalgas (Tejada Carbajal et al., 2020). De este modo, los
procedimientos simulados en la obtencion de biodiesel a partir de biomasa de microalgas son
estudiados efectivamente tras la evolucion de los sistemas de generacion, que inciden en la
rentabilidad operativa de un biocombustible que busca el alcance de mejores rendimientos sobre
la produccién de residuos organicos y su valorizacién en términos de una utilidad técnica,

economica y ambientalmente favorable.

La propuesta de investigacibn que vyace, especificamente, en el aprovechamiento y

transformacion de la parte lipidica de la biomasa de microalgas (Chlorella) en biodiesel como
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fuente de energia alternativa y ecolbgica, tiene por objetivo llevar a cabo un proceso de
simulacion en Aspen Plus ® V11 sobre el desarrollo de nuevos modelos de procesos quimicos,
y el disefo de sistemas de produccién de biodiesel con proporciones industriales y de aplicacion
de modelos alternos. Es posible, entonces, diferenciar aspectos clave de optimizacion,
especificaciones de disefio, analisis de sensibilidad, dindmica y control, ademas de ahorro de
energia. Por consiguiente, se establece su aplicacién para la resolucion de costos productivos,
de energia, de equipamiento e instalacién, costo/capital y costo/utilidad sobre biodiesel con

material biomasico de tercera generacion.

Objetivo general

Analizar la viabilidad técnico econémica mediante Aspen Plus para la obtencion de biodiesel a

partir de la fraccion lipidica de microalgas
Objetivos especificos

v Crear una base de datos sobre la caracterizacion/composicion lipidica de microalgas.

v Disefar un proceso de simulacion estandar para la produccion de biodiesel a partir
de biomasa microalgal.

v Modelar operaciones unitarias para generacion de biocombustibles mediante el
software Aspen plus usando datos de estudios similares.

v Maodificar las condiciones del modelo para la optimizacion de procesos en

transformacion de biodiesel a partir de aceite de microalgas.
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1. Marco Teérico

1.1 Biocombustibles
1.1.1 Generalidades

El agotamiento de las fuentes primarias para la produccién petrolera y sus derivados, en la
actualidad, debido a su incremento mundial de consumo en mas de un 1% cada afio (MET, 2021),
fundamentan el gran impacto sobre el cambio climatico local y global mediante la contaminacion
residual de los ecosistemas, en general, por los componentes en sus diversas fases de
degradacién estructural. Tras el consumo/transformacién de recursos fdsiles, y consigo la
ausencia de factibilidad para su extraccion, surge como una alternativa viable el reemplazo
directo de las fuentes en la generacién de productos medioambientalmente sustentables y

bioenergéticamente eficientes como biocombustibles.

Los biocombustibles se han convertido en fuentes de energia sostenibles y atractivas por su
papel sobre la reduccion de la dependencia, principalmente del petréleo, y sus derivados. Debido
al incremento de la poblacién mundial, el agotamiento de los combustibles fdsiles, aumento de
la demanda de alimentos y energia, ademéas de los cambios climaticos, estos combustibles
derivados de material organico tienen un alto potencial para la integracion de una economia mas
ecoldgica en el medio actual (Ban et al., 2022; Thanigaivel et al., 2022). El petréleo crudo, por
ejemplo, que no es renovable, a pesar de producir la mayor parte de la energia y materias primas,
ha contribuido al aumento de las emisiones de gases de efecto invernadero del mundo. Por
ejemplo, para 2021 su aporte ha sido de 1,9% en comparacion a lo documentado en 1990, y un
5,6% con respecto al valor de 2020 (Cuenca, 2022). En consecuencia, la busqueda de
reemplazos a largo plazo yace como un requisito primordial en este momento (Thanigaivel, Priya,
et al., 2022). Pero, ciertamente deben estudiarse dos factores principales para la produccién de
biocombustibles, el primero recae sobre la disponibilidad de materia prima, y un segundo a través

de la eleccion del proceso més adecuado para producir el biocarburante (Sajid et al., 2016).

Estos combustibles llamados ecoldgicos y no téxicos se obtienen, actualmente, mediante
técnicas efectivas de manipulacién comercial de biomasa como fuente para su produccion
(Thanigaivel, Vickram, etal., 2022). Se aprovecha, entonces, la fracciébn biodegradable de
productos, desechos y residuos, procedentes de diferentes actividades agrarias, residuos

industriales y municipales, en los que se incluyen cultivos alimentarios, materiales o plantas
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lignocelulésicas, sustancias de origen animal y microalgas (De Lucas Herguedas et al., 2012;
Okeke et al., 2022). Una de las formas de catalogar la biomasa es en base al bioproducto final
obtenido, por tanto, se puede clasificar en biomasa de primera, segunda y tercera generacion.
La primera es a partir de azlcares, almidén, aceites vegetales o grasas animales de los cuales
se producen bioalcoholes, aceite vegetal, biodiesel, biogas, etc.; las de segunda generacion
comprenden bioalcoholes, bioaceite, hidrégeno, diésel bio-Fischer, entre otros, a partir de
cultivos no alimentarios como paja de trigo, madera de maiz, residuos soélidos y cultivos
energéticos; finalmente, las de tercera generacidn usan especificamente las algas como materia
prima por su alto contenido de carbono para la produccion de biocombustibles y bioproductos
como bioetanol, aceites vegetales, biodiésel, nutracéuticos, productos farmacéuticos, biocarbon,

entre otros (Galanopoulos et al., 2019; Okeke et al., 2022).

Los biocarburantes de primera y segunda generacién causan problemas a corto, mediano, y largo
plazo por requerimientos de suelo agricola, uso de alimentos consumibles y su incremento de
precio, lo que afecta la seguridad alimentaria y, a su vez, generan desafios sociales, economicos
y ambientales para establecerse como fuente de materia prima; por tanto, los bioproductos a
partir de microalgas resultan ser mas prometedores en tanto a sus altos contenidos de
compuestos hioactivos como carbohidratos y lipidos, responsables de la conversién a
biocombustibles, en comparacién con su biomasa total (Pazmifio-Sanchez etal.,, 2017,
Thanigaivel, Priya, et al., 2022). En el caso de la produccion de energia, las microalgas se
combinan con otros sistemas, como, por ejemplo, con el tratamiento de aguas residuales y/o la
produccién de productos de valor afiadido para que el concepto de cultivo/procesado logre ser

econdémicamente viable (Cardenas Vargas, 2012).

En el margen de mejora sobre la contaminacion ambiental y la gestion de residuos de
combustibles fosiles, los biocarburantes liquidos surgen como la alternativa mas adecuada a
largo plazo; son facilmente transportados y almacenados por su alta densidad energética,
ademas de contar con la opcién de reconversién en contraste con sus analogos sélidos y
gaseosos (Rehman Hakeem et al., 2022). Si bien existen productos y subproductos de los
procesos termoquimicos que se llevan a cabo, se podrian establecer dos generaciones
tecnolégicas principales que, idealmente, fomentan el reciclaje de materias primas agricolas y la
reduccion de emisiones de CO; (Sivakumar et al., 2010). El primer bioproducto, conocido como
bioetanol o etanol anhidro y obtenido de biomasa lignoceluldsica, es un biocombustible neutro
de carbono, de bajo punto de ebullicion, alto octanaje, y calor de vaporizacién superior. Este

producto resulta de la fermentacién de glucosa, sacarosa, y otros azucares a partir de fuentes
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vegetales como la cafa de azucar, remolacha azucarera, maiz, etc. Este biocombustible liquido
avanzado presenta menor emisién de contaminantes y una combustion mas limpia, lo que la
asocia al mejoramiento de motores de explosién interna (Praveen Kumar & Bharathiraja, 2021).
En comparacién, el segundo producto desarrollado corresponde al biodiesel proveniente de la
conversion de aceite vegetal, fundamentalmente, con alcoholes y que comprenden ésteres
alquilicos de cadena larga. Ciertamente, el uso del biodiesel puede llegar hasta un contenido
totalmente puro, pero el mismo suele mezclarse con el petrodiésel en proporciones variables
dependiendo de las politicas econémicas y ambientales de los lugares donde sucede el mezclado
(Hasanuzzaman & Abd Rahim, 2019; Rehman Hakeem etal., 2022). Para la economia
energética, el biodiésel elaborado a partir de fuentes no comestibles ha tomado un papel
significativo para mitigar los niveles de contaminacién, basando su produccion especificamente
en algas; el uso de estos microorganismos fototréficos a pesar de las limitaciones que conllevan
las fases de su cultivo/cosecha, se consolida como un desafio importante. Sin embargo, una
mayor captura de CO; y luz solar son ventajas que ofrece como sustituto (Rehman Hakeem et al.,
2022). La hoja de ruta de energia renovable muestra que se espera que los biocombustibles
liquidos, el bioetanol y el biodiésel actuales y avanzados proporcionen alrededor del 10 % de la
energia solamente del transporte en 2030, tres veces mas que en 2017 (Praveen Kumar &
Bharathiraja, 2021).

1.1.2 Biodiesel

El biodiesel es un combustible biodegradable obtenido a partir de biomasa de aceites vegetales,
grasas animales y organismos fotosintéticos, es decir, proviene de una fuente de energia
renovable, por lo cual se considera a este biocombustible como un sustituto prometedor del diésel
del petréleo. Quimicamente se define como ésteres monoalquilicos de acidos grasos de cadena
larga, producto de la alcohdlisis de triglicéridos (Aboelazayem et al., 2018; Vélez Tamayo, 2013).
En su produccion se consumen organismos fotosintéticos como plantas, macroalgas, microalgas
y cianobacterias; asimismo las transformaciones suceden a partir de cultivos alimentarios, y

biomasa lignocelulésica (Goswami et al., 2021).

El proceso mas utilizado para la produccion de biodiesel es a través de la transesterificacion, que
consiste en la reaccion entre los triacilgliceroles presentes en la biomasa y un alcohol
generalmente metanol por el bajo costo, en presencia de un catalizador; los productos de esta
reaccion son ésteres metilicos de acidos grasos (FAME) y glicerol (Aboelazayem et al., 2018;
Knothe & Razon, 2017; Sajid et al., 2016; Zhou et al., 2022).
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Biodegradabilidad, un alto punto de inflamacién, bajas emisiones de particulas, lubricidad
inherente, nulo contenido de azufre y compuestos aromaticos, y un alto indice de cetano son
particularidades que caracterizan al biodiesel como un combustible verde sostenible, ademas de
su miscibilidad con el petrodiésel que permite la combustion interna en motores en diversas
proporciones. El biodiesel mejora la calidad del aire y satisface las demandas energéticas
(Aboelazayem et al., 2018; Ahmed et al., 2023; Knothe & Razon, 2017).

1.1.2.1 Estado Actual del Biodiesel

1.1.2.1.1 Biodiésel en el mundo

En 2019, se produjeron 52.000 millones de litros siendo las materias primas mas utilizadas el
aceite de palma (29 %), soja (25 %), colza (17 %), y otros con el porcentaje faltante (Salva la
Selva, 2022). Ademas, la produccioén total entre 2010 y 2022 mostr6é un crecimiento acumulado
de 140 %. Segun la variacion interanual para este segmento temporal, existe una clara tendencia
productiva que incrementa el alcance de 50 millones de metros cubicos entre los Ultimos afos.
Consecuentemente, Pydimalla et al. (2023) indica que para 2026 la industria mundial del
biodiesel alcanzara los 40.2 mil millones de dolares a una tasa de crecimiento anual compuesta
de 4.6%.

En el primer semestre de 2022, Europa present6 la mayor cantidad de biodiesel, aunque el
mercado europeo del biodiesel ya se encuentra saturado. En el mismo afo, se esperaba que en
Asia - Pacifico, especificamente en India se usara 180 millones de galones de biodiesel.
(Pydimalla et al., 2023). No obstante, los productores mas significativos de biodiésel en el mundo
son Indonesia, Estados Unidos, Brasil, Alemania y Francia, que abarcan un 53% y el
complementario productivo que se distribuye en otros paises del mundo, con una participacion

destacada de Argentina, Paises Bajos, Espafa, Malasia y Tailandia (Torroba, 2020).

1.1.2.1.2 Biodiesel en América Latina

Existe una constante variacion de la produccién de biodiesel dentro de la zona sur americana,
asimismo de materia prima. Por ejemplo, Bolivia realiza una de las mayores exportaciones de
aceite de soja en el mundo, alcanzando para 2018 las 377 mil toneladas. En comparacion, ciertos
paises como Argentina y Uruguay utilizan aceites vegetales de soja, canola y aceite de freir
usado, en la produccion de biodiesel. Las exportaciones son mas referenciadas al primer pais;
por otro lado, el segundo presenta una capacidad de 83 millones de litros de biodiesel al afio. La

industria brasilefia, por su parte, aporta un total de 57 000 millones de litros de biodiesel para
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2023, cuya produccion depende esencialmente del aceite de soja. En tanto a la produccién
colombiana; de las 12 plantas en funcionamiento como biorrefinerias, su capacidad se ve
reducida a un tercio del total por el desacuerdo en precios de este biocombustible con paises
exportadores como EEUU y de la Unién Europea. Sin embargo, la situacibn no es tan
preocupante como en el caso de Chile por la poca disponibilidad de suelos para el cultivo de
material primario, asi como la ausencia de tecnologia para el procesamiento en el caso de
Guyana (De Souza et al., 2022).

1.1.2.1.3 Biodiesel en el Ecuador

En Ecuador se inici6 la produccién de biodiesel en el afio 2005. Aguinaga Echanique (2015)
indica que la produccion para ese afio resulté en 140 millones de litros; no obstante, 85 millones
de litros se destinaron para el programa nacional de biodiesel. Este programa tiene el objetivo de
gue se incorpore biodiesel en diferentes proporciones al diésel que se distribuye en el pais, con
la finalidad de mitigar los dafios medioambientales y buscar nuevas alternativas de
biocombustibles. A nivel industrial, la produccién de biodiesel se sustenta a partir del aceite de
palma africana. En Manabi, ciudad de Manta, se encuentra la Fabril S.A. como una empresa
pionera en el pais dentro de las mayores plantas de biodiesel con una capacidad instalada de
170 millones de litros por afio (De Souza et al., 2022). Figueroa de la Vega (2008) indica que
esta empresa realiza exportaciones de este biocombustible a Estados Unidos, mismo que cuenta
con los avales de calidad requeridos por dicho pais. A mediados de la década de los 2000, se
alcanzé un total de 340.000 toneladas sobre la produccién de aceite de palma africana (Almeida-
Naranjo et al., 2022; Global Ratings, 2021). Por otro lado, la caracteristica técnica y econémica
del aumento de los precios del aceite, principalmente, abre una brecha de procesamiento de
biomasa en la produccién de biocombustibles, y un consiguiente reconocimiento del peligro sobre
el aspecto alimenticio. En Ecuador, uno de los mayores prospectos productivos que tiene por
objetivo la disminucién del uso del diésel como principal comburente y sustitucion por biodiesel
a partir de aceite vegetal es el proyecto Pifién; el producto obtenido corresponde a aceite puro
de pifidn que es cultivado especificamente en la provincia de Manabi, zona costera que provee
material primario para generacion de energia eléctrica en la Isla Floreana, Galapagos (EFEverde,

2018; Instituto Interamericano de Cooperacion para la Agricultura, s/f; Merino, 2019).

Santiago Ismael Narvaez Parra - Joceline Margoth Pesantez Quituisaca


https://www.sciencedirect.com/topics/engineering/biorefineries

UCUENCA )

1.1.3 Importancia de la biomasa de tercera generacion

Existen avances significativos en la generacibn de productos basados en biomasa
lignoceluldsica, residuos agricolas y biomasa de algas, como alternativas a la gasolina y los
productos derivados del petréleo crudo (Koyande et al., 2019). En la satisfaccién de la necesidad
mundial y la demanda posterior a través de fuentes renovables, se han investigado algunos tipos
de cultivos y aceites en la produccion de biocombustibles. Bioetanol a partir de cafia de azucar
es un claro ejemplo de la invencién de nuevos procedimientos con base en material oleaginoso,
gue de manera similar aborda un rol principal como fuente de biomasa para la produccién de
biodiesel, colza, aceite de palma, entre otros. Por otro lado, la ausencia regular de un suministro
de este tipo de biomasa se considera una desventaja en la generacién de combustible; adicional
a ello, esta materia prima es incapaz de cubrir los requerimientos debido al rapido agotamiento
de los suministros de combustibles fosiles. Consecuentemente, una nueva produccion de
biocombustibles, denominada de tercera generacion, a base de biomasa de microalgas ha
tomado auge en los ultimos afios (Thanigaivel, Vickram, et al., 2022). Se usan especificamente
las algas como medio de soporte para la produccion de aceites vegetales, biodiésel,
biogueroseno, nutracéuticos, y productos farmacéuticos (Galanopoulos et al., 2019). Por ello, y
a pesar de los obstaculos técnicos de los procesos de cultivo y recuperacion de biomasa, toma
importancia sobre la valorizacion de disposiciones finales para bioproductos y biocombustibles
debido a una mayor tasa de crecimiento y produccién de material con componentes bioactivos
(Khoo et al., 2019).

Las microalgas tienen la capacidad de desarrollarse en diversos sistemas de agua, no necesitan
tierra cultivable y pueden prosperar en ambientes donde otras plantas de cultivo no lograrian
crecer, como suelo rocoso, agua alcalina salada y aguas residuales (Thanigaivel, Priya, et al.,
2022). La eficiencia fotosintética de las microalgas es una ventaja superior con respecto a otros
tipos de organismos unicelulares como levaduras, mohos, bacterias y cianobacterias, que
también forman el material base para la transformacién y obtencién de biocombustibles, biodiesel

esencialmente (Knothe & Razon, 2017).

Alrededor de 75% y 80% del costo en la produccién de biodiesel ha sido determinado por la
materia prima, lo que conduce a la busqueda de material primario mas econémico y de facil
acceso, entre los que se incluyen aceites de cocina usados, grasas y grasas animales. La
mayoria de aceites vegetales/plantas presentan perfiles con la permanencia de los cinco acidos

grasos mas comunes, con proporciones variables dependiendo de las propiedades antes y
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después de su conversidn en ésteres metilicos: palmitico, estearico, oleico, linoleico y linolénico
(Knothe & Razon, 2017).

1.1.4 Microalgas

Figura 1

Microalgas desde un microscopio

Nota. Recuperada del Laboratorio de Enzimologia Molecular del Instituto de Agrobiotecnologia
del Litoral (IAL, CONICET- UNL).

Las microalgas se definen como organismos microscopicos fotosintéticos procariotas y
eucariotas, que, en presencia de energia luminosa, captan el diéxido de carbono (COy)
atmosférico y lo transforman en biomasa a través de la fotosintesis. Se caracterizan por crecery
desarrollarse en diferentes ambientes, entre ellos espacios acuosos como: estanques, lagos,
rios, aguas residuales, lagunas cerradas con contenido elevado de sales, oasis en la mitad del
desierto y mares (Okeke et al., 2022; P. A. Rodriguez et al., 2016; Vale et al., 2020; Ycaza, 2017).

Las microalgas se consideran una fuente de materia prima sustentable debido a ciertas
caracteristicas, entre las que se resalta su alta tasa de crecimiento, cortos tiempos de
generacion, capacidad para sobrevivencia en condiciones diversas y extremas (tolerancia a una
variedad de temperaturas, pH, salinidad e intensidad de luz), ademas su produccién/crecimiento
se da durante toda la época del afio, requerimientos minimos de tierra en contraste con otros
sistemas de cultivo como las plantas oleaginosas, a mas del uso de aguas residuales como
sustento nutritivo y/o captura de gases COxy NOy como flujo de nutrientes procedentes de
fuentes contaminantes (Cobos Ruiz et al.,, 2015; Hernandez-Pérez & Labbé, 2014; Lu etal.,
2016; Okeke et al., 2022).
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Investigaciones realizadas por Chisti (2007) revelan que para la produccién de 1 tonelada de
biomasa de algas se fijan aproximadamente 1,83 t de di6xido de carbono, lo que permite reducir
considerablemente la huella de carbono y minimizar los efectos del calentamiento global producto
del consumo excesivo de combustibles fosiles. Debido al alto contenido en nutrientes como
lipidos, proteinas y carbohidratos, las microalgas son reconocidas como una fuente viable para
producir diversas sustancias de interés comercial como nutrimentos, aditivos alimentarios,
farmacos, bioproductos, biocombustibles, bioaceites, entre otros (Cobos Ruiz et al., 2015; Okeke
et al., 2022).

La biomasa de tercera generacion puede alimentarse con una variedad de mezclas de gases
residuales de combustion, se incluyen 6xidos de nitrégeno y azufre, didxido de carbono y otras
fuentes organicas e inorganicas de nitrdgeno y fésforo. En este marco, también son
aprovechadas las aguas residuales agricolas, cloacales e industriales como medios de
conversion a bioenergia, alcanzando productos sustentables que implican la reduccion del dafio
medioambiental de las fuentes contaminantes. La fijacion de CO; de las microalgas es mucho
mas eficiente hasta en unas 50 veces mas que las plantas terrestres debido a una estructura
celular de captura y rapido crecimiento; representa, de esta manera, una reduccion del 78% del
CO; emitido en contraste con el petrodiésel (Brennan & Owende, 2010; Thanigaivel, Priya, et al.,
2022).

Para obtener biomasa de microalgas se deben seguir algunos pasos; primero, el cultivo de las
especies en concreto, proporcionandoles los nutrientes necesarios para que los
microorganismos se desarrollen correcta y rdpidamente; segundo, cosechar o aplicar algun
método fisico 0 mecanico para recolectar la mayor cantidad de microalgas; finalmente, emplear
un método de disrupcion celular mediante el cual se va a extraer la mayor cantidad de metabolitos

que seran aprovechados como biomasa microalgal (Sharma et al., 2022).

Los sistemas celulares efectivos de las microalgas, para la recoleccion de energia solar,
producen compuestos organicos a través de una variedad de mecanismos. Un enfoque de
biorrefineria es posible si de adecuan las condiciones anaerdbicas eficazmente en la produccién
de metano tras su fermentacion, identificando anteriormente las sustancias lipidicas a partir de
las algas procesadas (Thanigaivel, Vickram, et al., 2022). Estos organismos microscopicos
requieren 0,1 m? de superficie para producir 121.104 kg/afio de biodiésel (Shiong Khoo et al.,
2020).
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1.1.4.1 Composicion general de la biomasa de microalgas

Entre los componentes principales de esta materia prima se encuentran 3 predominantes como

son las proteinas, carbohidratos y lipidos, cuyos porcentajes se visualizan en la tabla 1.

Tabla 1

Composicién de la biomasa microalgal

Componente Porcentaje (%)

Proteinas 6-71
Carbohidratos 4 -64

Lipidos 1-74

(Escobedo et al., 2021; Tejada Carbajal et al., 2020)

La variabilidad en los porcentajes de los componentes se debe a las condiciones del cultivo,
ademas de que las microalgas poseen un sistema metabodlico adaptable e inducible que permite
la estimulacion de ciertos componentes. Por ejemplo, si se desea estimular la acumulacién de
lipidos (triacilgliceroles y acidos oleicos) en las células de las algas, se debe limitar la cantidad
de ciertos nutrientes como el nitrégeno en sus diferentes formas amonio o iones nitrito/nitrato;
sin embargo, ciertas limitaciones de nutrientes producen efectos negativos como la restriccion
de nitr6geno que causa la reduccion en la produccion de algas (Cobos Ruiz etal., 2015;
Hernandez-Pérez & Labbé, 2014; Okeke et al., 2022).

1.1.4.2 Composicion lipidica de las microalgas

La digestién anaerbbica se determina cuando la recuperacion de lipidos se encuentra en un
rango de entre 3y 20% en peso seco. A pesar de una tasa de hidrolisis méas lenta en tanto a la
fermentacion de lipidos (Russell et al., 2022), la proporcion de aceite en la biomasa seca de las
microalgas, supera el 80%. Por otro lado, niveles de 20 a 50% son comunes en ciertas especies,
lo que se dilucida en la tabla 2. La incidencia, asimismo, de la tasa de crecimiento de estos
microorganismos y del contenido total de aceite en la biomasa indican la variacién de la
productividad de aceite para producir biodiesel (Okeke et al., 2022). Otros autores muestran
contenidos lipidicos del 50 al 70% en peso seco, datos que econémicamente llegan a ser factibles

para su conversion a biocombustibles (Khoo et al., 2019; Sharma et al., 2022).
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Tabla 2

Contenido de lipidos en la biomasa de diferentes especies de microalgas

Microalga Contenido de Aceite (% peso seco)
| Chlorella sp. | 28-32 |
Cylindrotheca sp. 16-37
Nitzschia sp. 45-47
Schizochytrium sp. 50-77
Nannochloropsis sp. 31-68

(Khoo et al., 2019)

Los lipidos en microalgas se clasifican en polares y no polares. Mimouni et al., (2018) cita que
entre el 41% al 92% del total de los lipidos producidos corresponden a los primeros dentro de los
cuales se hallan glicolipidos y fosfolipidos. Por otro lado, los no polares representan del 5 al 51%
del total producido e incluyen &cidos grasos libres, triacilgliceroles (TAG) y esteroles. Las
funciones principalmente de los lipidos en la célula son el almacenamiento de energia y soporte

estructural a las membranas celulares (Russell et al., 2022).

Entre los factores influyentes en la produccion de lipidos estan el contenido de nitrégeno (luego
del carbono). El incremento en los niveles de lipidos llega a mas del 40% cuando el factor
limitante es el nitrégeno, contenido lipidico que aproximadamente se encuentra en un 20%. Sin
embargo, la produccion de algas se ve afectada con la limitacion de este factor en la estimulacién
por generar mayores proporciones de lipidos; por ende, alta productividad y un alto contenido en

lipidos son términos mutuamente excluyentes (Hernandez-Pérez & Labbé, 2014).
1.1.5 Microalga Chlorella

Experimentos realizados por Nambukrishnan & Singaram (2022) comparan cuatro especies
diferentes de microalgas, y muestran como resultado que la especie Chlorella presenta un
maximo rendimiento de biomasa y de lipidos de 3,84 y 1,56 g/L, respectivamente, asimismo un
contenido de lipidos resultante del 42%. Del mismo modo, un estudio realizado por Montero-
Sanchez et al., (2012) arroj6 resultados similares para la especie en cuestion, donde se obtuvo
27,8% en contenido de lipidos, productividad de lipidos de 42,49 mgLd? y productividad de
biomasa de 0,15 gL*d’. Tomando en cuenta las variaciones de las fracciones lipidicas por las
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especies de la familia Chlorella, se han recopilado los datos correspondientes a la composicion
por acidos grasos mas influyentes y de mayor proporcion para la cepa en estudio (Tabla 7), que

se expondran a detalle en la seccién metodoldgica.

Generalmente, se utilizan como materia prima todos los componentes de la biomasa microalgal;
no obstante, estudios efectuados por Ahmed et al., (2022) muestran que la fraccion lipidica de
cinco triglicéridos, principalmente, representan el 87,5%, entre los que se involucran
primordialmente triglicéridos de los acidos palmitico, oleico, estearico, linoleico y linolénico. Por
otra parte, Rodriguez (2017) muestra que aproximadamente el 95% del total del material primario
es la composicién que la especie Chlorella muestra para los mismos componentes ya
mencionados. Este cambio permite tener resultados mas realistas del uso de la biomasa y de la

produccién de biodiesel industrialmente.

1.1.6 Disponibilidad de microalgas Chlorella en Cuenca - Ecuador

Con el desplazamiento de las fuentes fosiles por la generacion de biodiesel se hace ineludible
encontrar biomasa que no destruya la capacidad potencial de los alimentos a ser consumidos;
es por ello que se ha dado mayor énfasis, actualmente a materias primas de tercera generacion,
amigables con el medio ambiente, con potencial para ser cultivadas durante todo el afio, y con
requerimientos nutricionales que son cubiertos en su gran mayoria por componentes disueltos o
en suspension de aguas residuales. Debido a su tolerancia, ciertas especies se utilizan en el
tratamiento de estos efluentes (Hernandez-Pérez & Labbé, 2014). Ycaza (2017) vincula el cultivo
a gran escala de microalgas con la acuicultura, en su accién como biorremediador de arroyos
con residuos generados en ella, ademas de llegar a ser un sector estratégico para Ecuador en

la agricultura.

Una bioacumulacion eficiente, el uso de nutrientes y una alta productividad de nueva biomasa
son resultados de la aplicacion de procesos biolégicos de tratamiento con efluentes basados en
microalgas para cumplir el objetivo de reducir el consumo de recursos naturales y generar
bioenergia y bioproductos de valor afiadido (Grandclément et al., 2017; Rawat et al., 2013;
Rusten & Sahu, 2011). Implementar, por consiguiente, un concepto de bioeconomia circular
mediante una estrategia de crecimiento socioecondémico seria efectivo si ho existiesen problemas

sobre los costos en la recuperacion eficiente de los recursos (Goswami et al., 2021).

La relacién costo-beneficio de las microalgas presenta una ventaja primordial ante la

biorremediacién, pues su aptitud para adaptarse a condiciones adversas, formar simbiosis con
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otros microorganismos, y retener, de igual forma, metales pesados, lo convierten en un
absorbedor con caracter renovable y sostenible frente a los tratamientos de aguas residuales
(Okeke et al., 2022).

Recientemente se ha experimentado el desarrollo de cultivos de microorganismos algales
mediante procesos quimicos, y modelos estandarizados sobre los cuales se regulan las
caracteristicas de crecimiento y se afectan las propiedades de la biomasa final. Los lipidos y
carbohidratos, esencialmente, son extraidos con fin de determinar procesos bio y termoquimicos
para la obtencidn de biocombustibles. En consecuencia, Rodriguez (2017) evalia métodos de
extraccibn de aceite de microalgas para la producciébn de biodiesel, y revela que,
especificamente, especies de la familia Chlorella crecen en lagunas dentro de la Planta de
Tratamiento de Aguas Residuales de Ucubamba (PTAR), en Cuenca - Ecuador. Segun datos
proporcionados por el Instituto Ecuatoriano de Estadisticas y Censos (2016) en el pais existen
alrededor de 421 plantas de tratamiento de aguas residuales en las cuales se podrian
implementar métodos biolégicos usando diferentes microorganismos, entre ellos microalgas,

para el tratamiento de aguas negras.
1.2 Proceso para la obtencién de biodiesel

Para la obtencion de biodiesel a partir de microalgas se requiere etapas generales como el
cultivo, cosecha o recoleccidon de la biomasa, extraccion de los lipidos y la reaccién de
transesterificacion. Para el caso del cultivo este puede llevarse a cabo tanto en estanques como
en fotobiorreactores. Schenk et al., (2008) explica que, en los sistemas abiertos, en contacto con
la atmdsfera, puede perderse agua por evaporacion, no se puede controlar la temperatura y
especies no deseadas pueden introducirse a largo plazo. Por otro lado, los fotobiorreactores son
una mejor opcion, permiten condiciones controladas de temperatura, luz, agitacion, entre otras.
Uno de los procesos mas influyentes en la produccidon de biodiesel es la cosecha, algunos
autores como Rawat et al., (2013) mencionan que el mismo representa entre el 20-30% del coste
total, sin embargo, Wrede et al., (2014) indica que representa el 50% de ese costo. Por tanto, se
debe buscar la técnica mas eficiente para lograr obtener la mayor cantidad de biomasa al menor
costo; este proceso puede darse a través de métodos tradicionales, como la sedimentacion y la
centrifugacion. El proceso de extraccion de lipidos se considera la etapa més costosa, debido a
gue la deshidratacion y separacion de lipidos generan los mas altos consumos de energia en la
etapa de recoleccién de biomasa, como parte del pretratamiento a la extraccién (Russell et al.,

2022). Los métodos para la recuperacion de compuestos bioactivos son variados, y se emplean
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desde técnicas mecanicas por accion de cizallamiento, quimicas a través de solventes, fisicas a
partir de microondas y, hasta técnicas biolégicas que liberan moléculas de interés gracias al

rompimiento de membranas celulares usando enzimas (Lee et al., 2017; Sharma et al., 2022).

1.2.1 Transesterificacion

La transesterificacion es una reaccién de tres pasos sucesivos entre acidos grasos y alcoholes,
donde los triacilglicéridos se convierten paso a paso en diglicéridos, monoglicéridos y finalmente
en glicerol, con un mol de éster monoalquilico formado en cada paso (como se visualiza en la
figura 2). Este proceso es generalmente catalizado por acidos o bases; sin embargo, para
minimizar riesgos de corrosion a escala industrial se utilizan bases como catalizadores, ademas
de ventajas econdmicas y velocidad de reaccién, el hidroxido de sodio resulta ser el catalizador
de mayor uso e interés (Caetano et al., 2014; Castellar Ortega et al., 2014; Ord6fiez & Barboza,
2019; Saravanan et al., 2023). Segun procesos de transesterificacion realizados por Ma et al.,
(2015) y Narula et al., (2017), la aplicacion de una relacion molar de metanol-aceite 8:1 produce
un rendimiento de biodiesel de 93.07% para el primer estudio; en tanto al segundo, se obtiene
una conversion de 88.89% con una relacion volumétrica 3.2:10. La transesterificacion
generalmente se da en un reactor de tanque agitado (CSTR) y las condiciones comunes para
esta reaccion son temperaturas de entre 60 - 65°C, presion de 1 bar, tiempo de 2 a 3 horas,
relaciones molares de alcohol: aceite de 6:1 0 3:1, y catalizador (NaOH) al 1% (Ban et al., 2022;
Folayan & Anawe, 2019; Ordofiez & Barboza, 2019). Adicionalmente, las reacciones de
transesterificacion se realizan basandose en el modelo de reaccion de primer orden mediante
parametros cinéticos como la energia de activacion, donde Ban et al., (2022) indica que 63,1

kJ/mol son necesarios para llevar a cabo procesos con catalizadores heterogéneos basicos.

Figura 2

Reaccion de transesterificacion
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La produccion de biodiesel se identifica esencialmente durante la transesterificacion, proceso
clave para obtener biocombustible mas limpio y ecoldgico a partir de aceites vegetales (Meher
et al., 2006). En este caso, el aceite corresponde a la fraccion lipidica microalgal que interacciona
con el metéxido formado entre el catalizador y el alcohol. Asi, el metanol y el etanol son usados
con mas frecuencia, pero el primero debido a su economia y ventajas fisicoquimicas reacciona
rapidamente con los triacilglicéridos y se disuelve mas facilmente en alcalis (Castellar Ortega
et al., 2014).

1.2.1.1 Grado de conversion de reaccién de transesterificacion

La tabla 3 muestra condiciones de operacion para la reaccion de transesterificacion
especificamente; se establecen, de esta manera, variaciones entre el tipo de catalisis homo y
heterogénea sobre los rendimientos o porcentajes de conversion del proceso. Dichas
discrepancias pueden tener sustento en las diferentes relaciones aceite/alcohol, ademas de la
naturaleza del catalizador utilizado. No obstante, se mantiene un enfoque catalitico homogéneo
mediante el uso de hidroxido de sodio. Autores como Feng et al., (2022) y Lee et al., (2022)
validan un rendimiento de reaccion del 95%, y condiciones de procesamiento similares aplicadas

en este trabajo mediante simulacion.
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Tabla 3

Condiciones de operacion para la reaccidon de transesterificacion

Condiciones de reaccion

Tipo de Rendimiento

> Relacion Iy Referencia
reaccion biomasa/ metanol Catalizador Conversio (%)
(g/ml)

Catalizada 1:79 19,9 60°C 90,4 (Nguyen

por base KOH/lipido 2h et al.,

homogénea por mol 2019)

Catalizada 1.8 10% en 60 °C 89,5 (Nguyen et

por base peso de 5h al., 2019)

heterogénea KOH/AI203

a lipido

Catalizada 1:6 NaOH al 65°C 89 (Sivaramak

por base 1.2 % rishnan &

homogénea Incharoens
akdi, 2017)

Catalizada 3ml metoxido/10 NaOH 60°C 97.1+1.6

por base mg biomasa seca 2h (Kialashaki

homogénea etal.,
2019)

1.2.2 Destilacion y recuperacion del metanol
La destilacién en la produccion de biodiesel es un proceso utilizado para purificar el producto

final y eliminar impurezas que puedan afectar su calidad. Generalmente, el FAME que proviene
de la reaccion de transesterificacion contiene impurezas como glicerol, agua, metanol y sales,
gue deben eliminarse para producir un biodiesel de alta calidad. La destilacién se realiza a

menudo en una columna de destilacién de varias etapas.

La operacion consiste en calentar el biodiesel a una temperatura especifica para separar los
componentes segln su punto de ebullicion, es decir el proceso implica la evaporacién del
biodiesel crudo y la posterior condensacién de los vapores en un condensador, produciendo una
corriente liquida que corresponde a biodiesel libre de impurezas y es recolectada en la parte
inferior de la torre de destilacion, por la parte superior se recupera el metanol para ser reutilizado

en el proceso de produccion.
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1.2.3 Purificacion de ésteres metilicos

El producto proveniente de la etapa anterior aiin contiene impurezas como restos de catalizador,
agua, sales, acidos grasos libres y otros contaminantes, por lo que se debe aplicar la etapa de

purificacién para obtener un producto de mas alta calidad y estable.

La purificacion en la produccién de biodiesel es un proceso critico que se realiza para eliminar
las impurezas presentes en el FAME crudo. Esta operacién puede incluir varios procesos como
la separacion en dos fases, es decir una fase de biodiesel y otra fase de glicerina, ademas de
una etapa de lavado y posterior purificacion para eliminar impurezas restantes para obtener

biodiesel de alta calidad.

A nivel industrial existen dos categorias dentro de los métodos mas utilizados en la purificacion
de biodiesel. La himeda, utilizada con mayor frecuencia en grandes instalaciones, suele darse
en dos lavados consecutivos. En una primera etapa, se utiliza acido clorhidrico, sulfarico,
fosférico o citrico en la neutralizacion; y en una segunda fase, se elimina el exceso de acido con
agua neutra. Los problemas mas comunes de este proceso son la hidrélisis de jabones
produciendo acidos grasos libres, y la corrosién por los acidos en los diversos equipos y sistemas
de flujo (Mendow & Querini, 2013).

Los lavados en seco se efectian usando resinas de intercambio i6nico o polvos de silicato de
calcio y magnesio. El mayor inconveniente respecto a este método consiste en la eliminacion del
metanol por evaporacion. Adicionalmente, el costo de las resinas es muy elevado y los polvos
finos no son faciles de eliminar. Cabe recalcar que, para el caso de la produccion de ésteres
etilicos, los tratamientos descritos no pueden ser utilizados por el gran contenido de jabdn en el
biodiesel crudo (Mendow & Querini, 2013).

1.3 Simulacién de Procesos

Simulacion de procesos se define como una técnica de representacion y evaluacion, de forma
rapida, de un proceso real basado en una esquematizacion de operaciones interrelacionadas
mediante modelos matematicos, cuyo objetivo es conocer el comportamiento de variables del
sistema, y la resolucion de un cierto nimero de ecuaciones de forma viable por medio de
programas computarizados (Jiménez Ocafia, 2018; Martinez Sifuentes et al., 2000). Dentro de
las aplicaciones industriales, analizar la factibilidad de un proceso recae sobre el

dimensionamiento de equipos e investigacion de alternativas de produccién, afiadiendo valor al
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disefio, optimizacion y control del funcionamiento operativo mediante balances de masa y

energia (Martinez Sifuentes et al., 2000; Souza et al., 2020).

1.3.1 Disefio del proceso

El disefio de proceso se desarrolla con el fin de establecer la modalidad de las acciones
productivas con razén en las entradas, los flujos, las operaciones y la metodologia para la
produccién de bienes y servicios, basandose en el condicionamiento por las tecnologias a aplicar
y el tipo de producto a elaborar. En ese marco, se pueden presentar modificaciones significativas
sobre los factores estratégicos interrelacionados sobre el disefio como la capacidad inicial y la
proyectada desde el planeamiento de las actividades, posibilidades de expansién o crecimiento
del sistema de produccién, los recursos asignados al manejo de materiales, el grado de
automatizacion de la produccién, establecimiento de personal por operacion, equilibrio 6ptimo en
inventarios, ademas de las condiciones de seguridad y confiabilidad que recaen sobre la calidad
del producto con sus requerimientos del mercado (Pereyra, 2005). En ingenieria de procesos, el
disefio de procesos esta constituido por la sintesis, simulacion o andlisis, y optimizaciéon de

procesos (figura 3).

Figura 3

Disefio de procesos. (Martinez Sifuentes et al., 2000)

Necesidad

Sintesis de
Balances de materia y Procesos Paramétrica
energia \ ¢ /
Dimensiones y costos T4 | Simulacion de »|  Optimizacién
Evaluacion / Procesos
econdémica preliminar l Estructural

Diagrama de

flujo del proceso

En la sintesis de procesos se estructura el flujo de proceso mediante la interaccion de los equipos
seleccionados y los valores de entrada de las condiciones operativas. Asimismo, la temperatura

y presion, por ejemplo, interfieren sobre las caracteristicas de los productos a la salida del
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sistema, haciendo fundamental la transformacién requerida a través de parametros establecidos

(Jiménez Gutiérrez, 2003; Jiménez Ocafia, 2018; Martinez Sifuentes et al., 2000).

El analisis de procesos conlleva balances de materia y energia para comparar las salidas
obtenidas con las que se han estipulado anteriormente. Se calculan dimensiones y costos de los
equipos, y se concluye la factibilidad econémica preliminar. Se establece una simulacion de

procesos en estado estacionario (Jiménez Gutiérrez, 2003; Martinez Sifuentes et al., 2000).

La optimizacion, como ultima etapa de la simulacién de procesos, identifica la funcién objetivo y
relaciona los parametros del sistema que conducen a resultados mas o menos satisfactorios, y
a la seleccién de la alternativa con mejor criterio sobre las variables de disefio. Trata, asimismo,
de disminuir los gastos energéticos y minimizar las emisiones contaminantes, aumentar la
productividad y reducir los costos de operacion (Gil etal., 2011; Jiménez Gutiérrez, 2003;
Martinez Sifuentes et al., 2000).

Al término de las tres etapas, se valida la ingenieria de detalle que aun contiene un sinnimero

de tareas a asignar desde la simulacion de procesos, efectivamente.

1.3.2 Simulacién de procesos en Ingenieria Quimica

Los procesos disefiados en base a Ingenieria Quimica requieren una representacioén parcial o
total del proceso industrial, el cual puede ser escalado a partir de algin componente
computarizado mediante simulacién. Aquellos procesos que aun no tienen una validez real
pueden ser abordados facilmente mediante herramientas de evaluacién técnica, econémica y
ambiental, adecuando parametros termodindmicos del sistema y configurando los diagramas de

flujo de manera l6gica (Martinez Sifuentes et al., 2000; Souza et al., 2020).

1.3.2.1 Aplicacion de simulacion de procesos quimicos

Algunas de las aplicaciones indispensables sobre la ejecucion de tareas a nivel matematico

mediante software de simulacion muestran resultados de problemas de proceso:

e Deteccion de restricciones de produccion.

e Optimizacion de las condiciones de operacion sobre la variacion de las caracteristicas de
insumos y/o economia del mercado.

e Evaluacion de procesamiento para nuevos productos.

e Andlisis de alternativas para reduccion del gasto energético, y minimizacion en la
produccion de contaminantes.

e Evaluacion de condiciones criticas de operacion.
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e Estudio de factibilidad y viabilidad de procesos emergentes.

e Preparacién del personal operativo e ingenieria de proceso.

Actualmente, las simulaciones son utilizadas en varias etapas del desarrollo de un proyecto
industrial. Sin ninguna instruccién sobre programacion, es posible comenzar un analisis de
factibilidad desde la investigacién y desarrollo, en la toma de decisiones para su rentabilidad
econdmica, modelacién por estimaciones como planta piloto, disefio de operacién, y simulacion

de plantas ya existentes (Martinez Sifuentes et al., 2000).

1.3.3 Programas de simulacién de procesos quimicos y modo de operacion

El planteamiento de un modelo matematico se basa en la eleccion de la estrategia de simulacion
para la representacion del proceso. De acuerdo a la resolucién del modelo, se toma de referencia
la estrategia de posibilidades existentes o, por el contrario, referido a las variables de entrada

especificadas para encontrar los términos faltantes.

La complejidad de ciertos modelos conlleva la puesta en marcha de subrutinas, alimentadas por
vectores de informacion preliminar con su posterior interpretacion y busqueda, evaluando
modelos que muestran los resultados como corrientes de producto de proceso. Asi pues, dos

modos de célculo son permitidos dentro de las simulaciones:

Modo de disefio: se basa en condiciones de proceso que se alcanzan a través de un desempefio

deseado que permite cumplir con los parametros requeridos.

Modo evaluacidn: se evalla el funcionamiento de un proceso sobre el cumplimiento de unas

especificaciones suministradas al simulador.

La simulacion secuencial hace ineludible conocer las corrientes de entrada y las especificaciones
de las condiciones de las diferentes unidades de proceso. El programa, al no poder suministrar
simultaneamente valores de entrada, usa los parametros de salida de una unidad como entrada
de otra. Se resuelven una a una las unidades de proceso, modificando la aparicion de reciclos

gue exige un proceso iterativo. Existen, entonces, tres estrategias de simulacion:

Secuenciales: Estos simuladores presentan médulos independientes que trabajan bajo un cierto
algoritmo numérico y un modelo operativo caracteristico. Brindan informacion coincidente sobre
los flujos fisicos manejados en la planta, y muestran metodologias Unicas para cada sistema de

ecuaciones a resolver.
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Simultaneos: Los simuladores basados en ecuaciones no contienen métodos numéricos para
la resolucién y calculo de variables de salida; sin embargo, generan una representacién del
proceso a través de un considerable sistema de ecuaciones algebraicas. EI modelo matematico
comprende la suma de los modelos de todas las unidades de proceso, y puede mantener el
concepto de modulos sin perder de vista la convergencia del sistema y la consistencia de las
soluciones, asi como la produccién de multiples soluciones a sistemas no lineales, generalmente,

en plantas quimicas.

Hibridos: Utilizan una mezcla de resoluciones, primero, a través de un modelo secuencial vy,
segundo, por medio de coeficientes lineales de estrategia simultanea. Ciertos simuladores

admiten el modelo hibrido para asegurar la convergencia en sus proyecciones recurrentes.

Es posible, naturalmente, simular el comportamiento de un proceso mediante la evaluacién de
las relaciones existentes entre operaciones unitarias en base a balances de materia y energia,
equilibrio quimico y de fases, asi como la rapidez de transformacién quimica. Aspen Plus y Aspen
HYSYS son ejemplos de tipos de simuladores de procesos, en estado estacionario, utilizados
para perfeccionar las condiciones del disefio o incrementar la eficiencia y rentabilidad operativa

en un proceso (Gil et al., 2011).
1.3.3.1 Simulador de procesos Aspen Plus®

Aspen Plus consiste en un software versatil y eficiente de simulacién de procesos que establece
un modelo matemético para un proceso de produccién real, en la determinacién de resultados
integrados por medio de disefio quimico y simulacion dinamica, principalmente. Realiza
investigacion de tecnologias emergentes con su posterior sofisticacion mediante su
transformacion u optimizacion de parametros de modelo de produccién. Este programa, a través
de sus mudltiples versiones, ha mejorado la interfaz sobre modelado para procesos quimicos. Su
version 11, esencialmente, es Util sobre el alcance de utilidades para el proceso de fabricacion y

requerimientos de equipos con tamafos 6ptimos (Ban et al., 2022; Liu et al., 2021).

Aspen Plus forma parte del grupo de modelado secuencial que representan subrutinas para
suministro de informacidn en la resolucién de balances de materia y energia; comparte escenario
con otros simuladores como CHEMCAD y PRO Il. Actualmente, se ha incluido en el simulador la
estrategia simultanea o basada en ecuaciones, la cual crea sistemas mas complejos y procesos
altamente integrados (Gil et al., 2011). No obstante, sus modelos de simulacién son Unicos y

solamente brindaran una o varias soluciones 6ptimas si la interfaz software-hardware no genera
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falsos sobre la seguridad de aplicacion de los modelos termodinamicos. Asimismo, ciertas
variables externas al proceso no podrian ser consideradas, alterando los resultados en la vida

real que con la simulacién no han sido previstos.
1.3.3.1.1 Modelos termodindmicos

El simulador cuenta con una determinada cantidad de componentes o pseudocomponentes que
estdn comprendidos en diversos paquetes termodinamicos con los que se lleva a cabo un

modelamiento en base a propiedades diversificadas en tanto a tres tipos de modelo:

Ecuaciones de estado: Aplicable a sustancias de baja polaridad y fluidos en condiciones
normales. En la regién critica y de dos fases trabajan de manera continua, se derivan en un
sinnumero de propiedades y predicen el equilibrio vapor-liquido. Por el contrario, compuestos
polares, polimeros y electrolitos no son aplicables, pues se determinan por datos experimentales

debido a su sensibilidad a las reglas de mezclado.

Modelos de coeficiente de actividad: Solo son aplicados en fase liquida para representar el
comportamiento real de mezclas a bajas presiones. La elecciéon del modelo termodinamico, y
otros modelos asociados va a la par del calculo de propiedades termodinamicas como factor de
compresibilidad, energia libre de Gibbs, presién de vapor, entre otros; y de transporte como

viscosidad, coeficiente de difusién, conductividad térmica, etc. (Martinez Sifuentes et al., 2000).
Modelos Especiales: se basan en correlaciones tedricas, empiricas o hibridas.

A continuacion, en la tabla 4 se dilucida la agrupacién por modelos y la disponibilidad para su

aplicacion por cada uno.
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Tabla 4

Modelos de propiedades termodindmicas disponibles en una simulacién

Modelos de Ecuaciones de Estado Modelos de Coeficiente de Actividad
| | |
Benedict-Webb-Rubin (BWR)-Lee-Starling Electrolitos NRTL
Hayden-O’Connell* Flory-Huggins
Ecuacion de estado del fluoruro de hidrogeno NRTL
para la hexamerizacién* UNIQUAC
Ley de gas ideal* UNIFAC
Lee-Kessler (LK) Van Laar
Lee-Kesler-Plocker Wilson
Peng-Robinson (PR) Margules
Perturbed-Hard-Chain Pitzer
Predictive SRK | 1
Redlich-Kwong (RK) Modelos Especiales
RKS o PR con reglas de mezclado Wong-Sandler 1
(WS) Braun K-10
RKS o PR con regla de mezclado Huron-Vidal-2 ~ Chao-Seader
Modificada (MHV2) Grayson-Streed
Sanchez-Lacombe para polimeros Kent-Eisenberg
Aminas

Tablas de vapor

*No se usa para la fase liquida.

Los sistemas ligeramente polares o no polares utilizan ecuaciones de estado a presiones en
diferentes rangos; por el contrario, los modelos de coeficiente de actividad se aplican para
sustancias polares a presién baja (menor a 10 bar). El modelo para cada caso se elige a partir
del grado de no idealidad del sistema y de los parametros de operacion (Martinez Sifuentes et
al., 2000).

La importancia del modelo termodinamico radica en la decision sobre los tipos de compuestos a
manejar y los parametros operativos a tomar en cuenta durante la simulacion. Adicionalmente,
la eleccibn de un modelo adecuado brindara resultados confiables y predecibles tras la
ampliacion de la base de datos de propiedades fisicas y quimicas de los diversos compuestos
inmiscuidos. A menudo, se comparan los datos obtenidos con otros experimentales de acceso

bibliogréafico publico (Espinola, 2020).

En la seleccion de los métodos de propiedades fisicas, se sugiere fundamentar la toma de
decisiones desde cuatro factores, entre ellos la naturaleza de las propiedades de interés; la

composicion de la mezcla; el rango de la presion y la temperatura; y la disponibilidad de
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pardmetros. Entonces, conociendo los componentes primarios del proceso, se recomienda

seguir el diagrama de flujo mediante el arbol de decisiones de Carlson (Carlson, 1996).

Ciertos modelos como NRTL y UNIQUAC son utilizados a nivel de procesamiento quimico en
Aspen Plus; sin embargo, UNIFAC por ser una herramienta para sistemas multicomponentes con
especialidad en termodinamica molecular, es la mas usada sobre el conjunto de métodos de
contribucién de grupos (Liu et al., 2021). Aungque es muy Util sobre sistemas de equilibrio liquido
- liquido y reacciones quimicas mediante disefio ingenieril, la versatilidad y exactitud de los
resultados estan limitadas por el nimero de grupos funcionales (menor a 10), presiones inferiores
a 3 - 4 atm, temperaturas de la mezcla de entre 27 a 152 °C, ademas de no ser aplicable a

sistemas inmiscibles (Scenna et al., 1999).

1.3.4 Aplicacion de Aspen Plus® en el disefio de Bioprocesos

En el desempefio operativo de muchos escenarios, por ejemplo, de refinerias productoras de
biodiesel, se evallan parametros de disefio que aportan, a través de la simulacién, cambios en
los tiempos de residencia, relacién alcohol/aceite, carga del catalizador, temperaturas de
reactores y columnas de destilacion mediante andlisis de sensibilidad (Tejada Carbajal et al.,
2020).

Actualmente, acelerar procesos de conversion, buscando una optimizacion de la produccién de
biomasa de algas, hace razonable la discrepancia sobre el uso de métodos de transformacion
de forma convencional o emergente; por tanto, landa et al., (2022) utilizan un método de reaccion
de transesterificacion utilizando microburbujas de metanol. El grado de conversién que se puede
alcanzar del aceite de algas en biodiesel puro es del 97%, en contraste con los 50% o 60%
logrado a través de técnicas convencionales que emplean hexano u otros solventes. Tejada-
Carbajal et al., (2020) aplican dos procesos de simulacion para la obtencion de biodiesel; en el
primer experimento utilizan un reactor CSTR para la reaccion de transesterificacion seguido de
un destilador; en el segundo procedimiento toman en consideracién una variacién con destilacion
reactiva que consiste en realizar la reaccion de transesterificacion y la destilacion en un mismo
equipo. En cambio, Moreno Najera (2022) lleva a cabo una reaccién de transesterificacién con
una base de carga lipidica microalgal de 1.687,61 kg/h, usando liquido i6bnico como medio de
solvente extractivo alrededor de 100 kg/h. Se tecnifican, entonces, una columna de destilacion
reactiva y una catalisis mediante Mg, aunque Castellar Ortega et al., (2014) indica que con
catalizadores alcalinos como el 6xido de calcio (CaO) para transesterificacion heterogénea se

pueden alcanzar buenos resultados. landa et al., (2022), por su parte, estandarizan su proceso
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mediante un diagrama de flujo con dos lineas de produccién para la purificacion del glicerol y
otra sobre el enriqguecimiento del biodiesel posterior a la transesterificacion. La simulacion del
balance de energia y materia de los procesos previos se basan en Aspen Plus, e implican
principalmente la definicion de un modelo termodindmico y compuestos quimicos, ademas de la
determinacion de las unidades operativas adecuadas y el establecimiento de las condiciones de
entrada junto a la capacidad de la planta (Song et al., 2016; Zhang et al., 2003). Adicionalmente,
se calculan de manera especifica sus propiedades escalares y las que son dependientes de la

temperatura mediante el método UNIFAC.

El costo total de produccion de biodiesel y glicerol también esté influenciado por el uso de alcohol
y codisolventes. Para mantener la reaccion directa de transesterificacion para producir biodiésel,
normalmente se requiere un exceso de alcohol y codisolvente en la mezcla de reaccién. Sin
embargo, un exceso de alcohol y codisolvente podria dificultar la separacion de fases entre el
alcohol, el codisolvente, el biodiésel y el glicerol al final de la reaccién. Por lo tanto, las unidades
de separacién y secado de multiples etapas deben incluirse en la planta de procesamiento, lo

que resulta en el incremento del costo total de produccion de biodiesel (Tien Thanh et al., 2022).

En Guinea-Bissau, el costo estimado por simulacién de la produccién de 5,47 m3/dia de biodiesel
es de 0,9 US$/kg, usando un area cultivada de 1,5 x 102 ha se tiene un valor anual de 2000 m3
de biocombustible, previo a un analisis de factibilidad (landa et al., 2022). Por otra parte, en la
evaluacion tecno econdmica de escenarios de biorrefinerias realizada por Tejada Carbajal et al.,
(2020), se muestra un costo de capital aproximado de seis millones de dolares, obteniendo
593,55 kg/dia de biodiesel; siendo menor a los 950,118 kg/h obtenidos segin Moreno Najera,
(2022). Consecuentemente, el tamafio de los equipos es mayor, generando que se aumente el
costo de capital, el costo de los equipos y el costo de instalacion. Con respecto a lo obtenido se

considera aceptable.

Evaluaciones tecno econémicas son aplicadas desde indicadores sobre los gastos de capital en
la instalacion y equipos del sistema de produccién de biodiesel (Capital Expenditure - CAPEX) y
los gastos de operacién con el consiguiente mantenimiento del sistema productivo, salarios y
utilidades (Gastos Operativos - OPEX) (landa et al., 2022; Tejada Carbajal et al., 2020). Valga el
caso referido y al sistema de proceso implementado, cierta cantidad de biodiesel suele estar
siempre destinada a mezclas con combustibles no alternativos como el diésel. En Ecuador, el 17
de marzo de 2013, se adopté el Decreto Presidencial n.° 1303, que introdujo el primer mandato

obligatorio de mezcla de biodiésel al 5% (Torroba et al., 2022). En comparacién, landa et al.,
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(2022) estipula, en Guinea-Bissau, escenarios para mezclas de B5 (biodiésel al 5%), B10
(biodiésel al 10%) y B20 (biodiésel al 20%) en 2025; en la tabla 5 se visualiza la capacidad, el
area de cultivo y el costo de un sistema de produccion de biodiesel de algas, basado en la
especificacion de mezcla de combustible anterior (tabla 5).

Tabla 5

Resultados de un sistema de produccion de biodiesel basado en algas

Mezcla de biodiesel Capacidad (m3dia) Area de cultivo (ha) Costo (USD/kg)

B5 9,59 2,8 x 102 0,70
B10 22 5,6 x 10? 0,60
B20 1,3 x 10* 9,9 x 10? 0,58

Otra aplicacion dentro de la simulacion de procesos es la evaluacion de los requerimientos
energéticos en la produccidn, algunos autores como Tejada Carbajal et al., (2020) indican que
para convertir un flujo de lipido-hexano de 10.818 kg/dia por el método con reactor CSTR y
destilacion reactiva se requiere una contribucion de energia de 251 y 28,4 MJIL,
respectivamente, mostrando la ventaja en términos energéticos de usar un sistema u otro. Song
et al., (2016) aplica 2 métodos para la produccion de biodiesel. En primera instancia, aplica el
método convencional en el que se requirié un aporte de energia de 5,42 MJ/L biodiesel, mientras
gue al aplicar un proceso de hidrolisis-esterificacion, se necesité 1,81 MJ/L, lo que significa un
ahorro de 3,61 MJ/L para producir biodiesel debido a que se evitan procesos como el secado y
la extraccion. Por otro lado, Morena Najera (2022) analiza el andlisis econémico de servicios
auxiliares en el que se destaca que el consumo energético ocasiona los mayores costes respecto

al sistema de bombeo y la baja presion en ciertos equipos.
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2. Metodologia — Simulacién

A continuacion, se muestran los pasos para realizar la simulacion.

2.1. Base de disefo

El célculo de la base de disefio esta fundamentado en la capacidad de las lagunas de Ucubamba.
Si bien se conoce que el actual complejo de PTAR cuenta con un area de 2.300 m?, la
especificacion para la seleccion de material algal solo corresponde a cuatro de las 6 lagunas
existentes. Por ello, se determinan areas mediante el software Google Earth Pro para dos
lagunas facultativas (LF) con un primer valor aproximado de 125,64 m?, y para una segunda del
mismo tipo de 121,41 m?. En tanto a las dos restantes, se establecen areas para lagunas de
maduracion (LM) de 55,6 y 65,1 m?. Se indica que el espesor promedio de los depdsitos en las
lagunas facultativas es de 1,85 m, y para las de maduracion se acapara una profundidad de 1,5
m (Garzon Andrade & Ortiz Bernal, 2017).

El articulo de Rodriguez (2017) muestra una recuperacion de aceite de 19,66% a partir de 10
gramos de muestra, esto en base a una cantidad total de biomasa seca de 150,37 gramos en
0,45 m3. Ahora bien, con un area total de lagunas de 247,05 m?y el espesor promedio para LF,
da un resultado de 457,04 m3; para LM, con un area de 120,7 m? se accede a un volumen de
181,05 m®. En su estudio se alude a una cosecha en tiempo maxima aproximada de 21 dias,
pero dependiendo de las caracteristicas de los parametros de cultivo, las ventajas
proporcionadas brindan un menor tiempo de extraccion y aprovechamiento de la parte lipidica en

la industria de biodiesel.

El tiempo de maduracion para la extraccion puede basarse en condiciones estandar (7,5 pH y
0,1 mg/L de concentracion de nitrégeno), y en ese caso, es posible que ciertas especies de la
familia Chlorella alcancen hasta un 40,23% de extraccion mediante el método de Bligh-Dyer?
(Hoyos Aguilar, 2018; Tejeda-Benitez et al., 2015). Con una recuperacion por ciclo como limite
promedio menor de cosecha de aproximadamente 14 dias, para el requerimiento de 1.050 kg de
material lipidico se requeririan 173 dias o, alrededor de 6 meses, para una extraccion de aceite
en 2/5 de biomasa. Por lo que se refiere a pardmetros, Kumaran et al., (2023) y Rodriguez et al.,
(2016) indican un pH similar aunque con un cambio en la condicién de nitr6geno, seguramente

por la estructura quimica a la que se refieren sus experimentaciones. Los valores de Urea que

2 Método de extraccion de lipidos de muestras biolégicas, como las microalgas, mediante mezclas de solventes
organicos (cloroformo-metanol-agua)
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describe el primer autor ahondan en los 0,025 g/l, mientras que el segundo fundamenta el cultivo
con 0,5a 1l g/L de NaNO:s.

A continuacién, se muestra el célculo respectivo para la cantidad de materia prima de aceite

microalgal a utilizar en la simulacion.

Determinacion del volumen total de las lagunas (VT):
VT = 457,04 m3 + 181,05 m® = 638,09 m3
Determinacion de la cantidad de biomasa seca:

150,37 gramos de biomasa seca
0,45 m3

638,09 m3 * = 213.221 g biomasa seca

Tomando en cuenta un rendimiento de extraccion de 40%, seria:

4 gramos de aceite vegetal
10g

213.221 g+ = 85.228,1 g aceite vegetal (14 dias)

En este caso para suplir la demanda requerida, seria:

14 dias

1050 ke * 5e 28 kg

= 173 dias, que comprenderian alrededor de un semestre de produccion.

2.2 Pasos para la simulacién de procesos

2.2.1 Definicién y descripcién del diagrama de flujo de procesos

En base a la literatura revisada, se establecié un modelo estandar de flujo de proceso para la
obtencion de biodiesel a partir de la fraccién lipidica microalgal. En la figura 4 se muestran los
componentes, entre los que constan un reactor Rstoic®, destilador, separador, purificador,

mezcladores, intercambiadores de calor y bombas.

3 Reactor estocastico, en el que se llevan a cabo reacciones con mezclas de reactivos con proporciones
estequiométricamente conocidas. Trabaja con flujos no convencionales y a una conversion por reaccion especifica.
Cada reactante se encontrara presente exactamente en la cantidad necesaria para reaccionar sin exceso ni
deficiencia.
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Figura 4

43

Diagrama de flujo de proceso para obtencion de biodiesel a partir de microalgas
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Para facilitar la comprension de todo el proceso de simulacién, a continuacion, se definen los

términos aplicados a lo largo de las lineas y equipos de operaciones unitarias para el

modelamiento (tabla 6). Ademas, se explica y describe posteriormente el diagrama de flujo de la

figura 5 correspondiente al proceso estandar.

Tabla 6
Descripcion de la terminologia aplicada
Término Descripcion Término Descripcion
| ] | ] 1
METOH  Metanol H20 Agua
NAOH Hidréxido de sodio como catalizador  ACEI-# Aceites de circulacion 2, 3,
4 seguln corresponda.
DEST Destilador ACEI-REC  Aceite recirculado
proveniente del purificador.
SEP Separador/Extractor PREFAME  Producto resultante del
reactor.
PURI Purificador PROD# Resultantes de la
destilacion del PREFAME,
1,2,304.
MIXER# Mezclador 1, 2, 3 segln FAME Esteres metilicos de acidos
corresponda. grasos - Biodiesel
MIX# Resyltantes del mezclado 1,2,3 Intercambiadores de calor
segun corresponda. IC# 1, 2 seguin corresponda.
B Bombas 1, 2, 3 seglin corresponda. Misma temperatura
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Figura 5
Diagrama de flujo de proceso estandar en Aspen Plus para la obtencion de biodiesel a partir de

microalgas

MEOHREC

REACTOR
' MO
B1 MIXERZ

MHER1

MIXER3 IEEEI
? e >
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L

ACERREC

Nota. Basado en el Modelo de proceso de transesterificacion catalizada por alcalis en Aspen Plus
(Rabelo Silva & Cafio De Andrade, 2020).

El material primario que corresponde al ACEITE de microalgas entra en el MIXER3 para salir
como ACEI-2, mezclandose previamente con el aceite recuperado en el PURI. La B2 redirige la
nueva linea y la envia a IC1, que trabaja adiabaticamente a 60°C, como ACEI-3, que tras el

calentamiento pasa a ser ACEI-4.
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Las lineas de MEOH y NaOH ingresan al MIXER1 para formar metoxido de sodio, MIX1, que
sucede en condiciones ambientales, y que se unira posteriormente al ACEI-4 en el REACTOR.
Este producto es bombeado a una presion de 4 bar y se combina con el metanol recirculado del
DEST en el MIXER2.

En el reactor las lineas finales de las entradas reaccionan por al menos una hora para llevar a
cabo el proceso de transesterificacion, formando ésteres metilicos a una presion de 4 bary 60°C
con un grado de conversion de 95%, pero que estdn combinados con subproductos por la misma
cinética de reaccion. Entonces, el PREFAME nace del reactor y pasa a un primer sistema de
refinado simple en el DEST que consta de una alimentacion en la etapa niumero 4 de sus 7 platos
tedricos por medio de una condensacion total, este comunica sus lineas resultantes de MEOH-
REC ya descrito y PROD1 a una bomba que ejerce una presion de 3 bar, conectando la linea
PROD2 mediante IC2 con PROD3, que llega finalmente a un separador. SEP, con 6 etapasy 1,1
bar de presion, presenta una entrada de agua como disolvente para PROD3 en la obtencion de
GLICEROL como subproducto principal aislado del proceso. Sale, adicionalmente, el PROD4
gue ingresa a una etapa final de purificacion a 0,1 bar y mismas etapas que SEP, en donde se
recupera ACEI-REC, y MEOH+H20 en menor proporcion de todos los componentes. La mayor

parte del material lipidico ha sido transformado en FAME en el PURI.

2.2.2 Inicio de la simulacion en Aspen Plus

La simulacién comenzé con la eleccion de un nuevo apartado de simulacién en blanco, y desde
este punto se determinaron las propiedades acordes al proceso. Se inici6é desde el punto 1y 2
en la figura 6, con las especificaciones de los componentes a encontrar en la designacion nimero
3. Son modificables ademas los ID* de cada componente de manera que se permita un
reconocimiento rapido y adecuado. Por otro lado, es necesario constatar el sistema métrico con
el que se pretenda simular, que se muestra en la parte 4 de la misma figura. Sélo entonces, el
programa requiere pasar a una siguiente fase en 5 para completar los requerimientos del

apartado de propiedades.

4 El ID del componente es una cadena con una numeracién hexadecimal, que hace referencia a un identificador Gnico
universal (UUID), también conocido como identificador Unico global (GUID).
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Figura 6

Indicaciones generales para iniciar la simulacion
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Cenventional
Conventional
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Comventional
Conventional
Conventional
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Conventional
Conventional
Cenventional
Conventional
Conventional
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Type

Component name
METHANOL
TRIOLEIN
TRIPALMITIN
TRILINOLEIN
TRILINOLEMIN
GLYCEROL-TRISTEARATE
METHYL-OLEATE
METHYL-PALMITATE
METHYL-LINOLEATE
METHYL-LINOLENATE
METHYL-STEARATE
GLYCEROL
WATER
SODIUM-HYDROXIDE

Alias
CH40
C5TH10406
C51H9806
C5TH9806
C57TH9206
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C19H3602
C17H3402-N1
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C19H3202
C19H3802-N1
C3HBO3
H20
NAOH
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2.2.3. Seleccion de unidades

46

Para iniciar con la simulaciéon es conveniente fijar las unidades de trabajo, el software Aspen

Plus® presenta 4 sistemas de unidades, pero para el proceso se adoptd el sistema

predeterminado METCBAR? por la facilidad de conversion entre las diferentes unidades y por el

uso de magnitudes similares en otros estudios (figura 7).

5 Sistema de unidades métricas que trabajan en bares y grados centigrados en lugar de atmdsferas y grados
Fahrenheit como en el sistema métrico tradicional.
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Figura 7

Unidades métricas usadas en la simulaciéon
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- Pressure bar
Volume flow min
- ; Delta P bar
Flow kg/hr
_ Delta P / Height mm-water/m
Flux sqm-5ec
- ) Head m-kgf/kg
Mass flux kg/sgm-hr

nverse pressure 1/bar

Gas volume flow I/min

2.2.4. Seleccion de componentes quimicos

En la figura 8 se especifican los componentes que han sido utilizados para la simulacién de
proceso en este trabajo. Del ACEITE® de microalgas Chlorella se han considerado cinco
triglicéridos predominantes segun Ahmed et al., (2022) (cuadro naranja), los cuales se identifican
en el proceso hasta su ingreso en el sistema reactivo a través de su paso por todas las lineas de
flujo previas; en tanto a los ésteres metilicos que ya han sido obtenidos por transformacion y que
se identifican por el cuadro verde, también se hallan en distinta proporcion por el flujo posterior
a la alcohdlisis hasta llegar a la corriente FAME. Adicionalmente, el metanol, glicerol, hidroxido

de sodio y agua forman parte periédicamente de cada operacion diagramada.

6 Todos los términos que se encuentran en mayuscula, y son asignados al proceso, se refieren a las lineas de flujo
diagramadas y no especificamente a un componente de procesamiento.
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Figura 8

Componentes quimicos seleccionados

Components - Specifications -
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METANOL Conventional METHANOL CH40
TRIOLE Conventional TRIOLEIN C57H10406
TRIPALM Conventional TRIPALMITIN C51H9806
TRILIN Conventional TRILINOLEIN C57H9806
TRILINN Conventional TRILINOLENIN C57H9206
TRISTE Conventional GLYCEROL-TRISTEARATE C57H11006
MET-OLE Conventional METHYL-OLEATE C19H3602
MET-PALM Conventional METHYL-PALMITATE C17H3402-N1
MET-LIN Conventional METHYL-LINOLEATE C19H3402
MET-LINN Conventional METHYL-LINOLENATE C19H3202
MET-STE Conventional METHYL-STEARATE C19H3802-N1
GLICEROL Conventional GLYCEROL C3H803
AGUA Conventional WATER H20
NAOH Conventional SODIUM-HYDROXIDE NAOH

[ Find ] [ Elec Wizard I l SFE Assistant l [ User Defined l l Reorder l | Review

2.2.5 Seleccion del modelo termodinamico

Luego de haber determinado las propiedades primarias al proceso, se necesita consolidar el
modelo termodindmico que se muestra en la carpeta designada en el cuadro 6 de la figura 6. En
esta parte, se tiene un sinnimero de opciones; sin embargo, la seleccién recae directamente en
el arbol de decisiones de Carlson que basa la eleccién del modelo termodinamico en la polaridad
guimica, conduccién eléctrica, naturaleza de los componentes, iteraciones por parametros y

condiciones de proceso. Por ejemplo, y dado el caso para la transesterificacion simulada, se

inicia con la figura 9 a partir de la polaridad de los ésteres a obtener.
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Figura 9

Arbol de decisiones para el modelo termodinamico — Parte | (Carlson, 1996)
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Real o y
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Se sigue el camino de naturaleza no electrolitica que conlleva a reconocer requerimientos

complementarios mostrados en la figura 10, en donde la configuracion final esta determinada por

la presion de proceso en un valor inferior a 10 bares, lo que redirige a una seleccion de estados

fisicoquimicos de componentes por el modelo UNIFAC LLE.
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Figura 10

Arbol de decisiones para el modelo termodinamico — Parte Il (Carlson, 1996)
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Se adiciona entonces al apartado de métodos, el modelo que ha resultado del seguimiento y

andlisis de las lineas de flujo en el arbol de Carlson (Figura 11).

Figura 11

Adicion de modelo UNIFAC a la simulacion
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2.2.6 Division del proceso en médulos y definicion de los modelos que representan a las

operaciones unitarias

En la tabla 7 se muestran los modelos directamente asociados a las operaciones presentadas

en el diagrama de flujo del proceso estandar establecido para la primera simulacion.
Tabla 7

Definicion de modelos que representan a las operaciones y procesos unitarios

Operacion y procesos unitarios Modelo en Aspen Plus Simbolo

| | 1
Bomba Pump Q
Intercambiador de Calor Heater exchanger @
Mezclador Mixer D
Reactor quimico Rstoic T
(Transesterificacion) _—
Destilacién Radfrac I
Extraccion Extractor :
Purificacion Radfrac

Cuando se ha alcanzado un ajuste de parametros adecuado y sin errores, se efectia la
diagramacién mediante el uso de la Model Palette ‘en el apartado de Simulacién en Aspen Plus®
(Figura 12). Se elige el tipo de equipo de acuerdo a la necesidad por operacion, en ese caso se
toma en cuenta la seccion de mezcladores, separadores, columnas, reactores, etc., en sus

diversas variaciones.

7 Se refiere a la seccién desplegada de manera horizontal para seleccion de operaciones unitarias de acuerdo a la
linea de flujo de proceso, y que direcciona los flujos a partir de material, calor o trabajo desarrollado por el equipo.
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Figura 12

Model Palette
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2.2.7 Definicién de composicion, rendimientos y corrientes de entrada de proceso.

Se ha creado una base de datos sobre la composicion lipidica de la microalga Chlorella,
destacando los principales acidos grasos, citados en la Tabla 8. Si bien la base de disefio
desarrollada anteriormente se ha basado en el estudio de Rodriguez (2017), también se ha
considerado para la composicion de componentes de entrada del aceite. Cabe recalcar que la
eleccién de la proporcion de 4cidos grasos es independiente de la base de disefio calculada; se
fundamenta y justifica su seleccion por representar de manera global a la especie Chlorella,

ademas de un beneficio sobre la produccién de lipidos y, por ende, de biodiesel a nivel nacional.

Tabla 8

Porcentaje de composicion de acidos grasos de la especie Chlorella

Especie Chlorella Chlorella Chlorella vulgaris*  Chlorella sp.
(Rodriguez vulgaris. (Moghadam & (Tejeda-

) , 2017) (Souza Araujo  Aghababai Beni,  Benitez et al.,
Acido Graso et al., 2020) 2022) 2015)
Laurico C12:0 - - 2,28 -
Miristico C14:0 0,41 - 3,86 -
Palmitico C16:0 19,51 38,6 29,09 4,45
Palmitoleico C16:1n7 0,10 - 1,59 -
Estearico C18:0 5,03 - 29,27 0,51
Oleico C18:1n9 33,26 22,7 2,43 34,9
Linoleico C18:2 37,68 16,3 0,67 20,56
Linolénico C18:3n3 0,31 3 - 39,33
Araquidico C20:0 - 19,4* - -

* El porcentaje corresponde al grupo acidos grasos de C20 a C25.
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La composicion por especie de la familia Chlorella varia en sus proporciones de acuerdo a los
acidos grasos saturados e insaturados existentes. No obstante, se ha mostrado que la
cuantificaciébn general de estos componentes presenta primordialmente los porcentajes de
biomoléculas lipidicas determinadas (Tabla 9). Asi, con la consideracion de una totalidad
referente al 95,79% sin acidos libres, se alcanza una acumulacion de triglicéridos ponderada a
un 100%.

Tabla 9

Ponderacion de acidos grasos especie Chlorella

Acido graso 95,79% (p/p) Ponderacion al 100%
| Palmitico (C16:0) | 19,51 | 20,37 |
Estearico (C18:0) 5,03 5,25
Oleico (C18:1n9) 33,26 34,72
Linoleico (C18:2) 37,68 39,34
Linolénico (C18:3n3) 0,31 0,324

Relacion de metanol/aceite

Vilas Boas et al., (2022) describen relaciones molares de 20:1 con un rendimiento sobre el 90%,
y 30:1 con una conversion menor de 65%, haciendo referencia a una reduccién mientras la
proporcionalidad aumenta. Sin embargo, los mejores resultados se encuentran en relaciones

molares de 8:1,12:1 y 6:1, por encima del 80%.

2.2.7.1 Definicién de corrientes de entrada y su composicién quimica

Existen tres corrientes principales de entrada y una auxiliar (Tabla 10); la primera se refiere al
ACEITE que consta de la mezcla de los cinco triglicéridos adicionados por componentes en el
simulador; el segundo se trata del metanol que corresponde a la relacién ya descrita, entre
entradas previas; y una tercera como catalizador alcalino que se mezclara con el MEOH antes
de entrar en reaccion. Adicionalmente, para la separacién de componentes, el SEP requiere de

H20 que ingresa como disolvente y con el cual se desplaza el glicerol del flujo total resultante.
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Tabla 10

Corrientes de entrada

Componente Flujo masico (kg/h) Nombre de corriente de entrada
Aceite 1.050 ACEITE

Metanol 175 MEOH

Hidrdéxido de sodio 315 NAOH

Agua 50 H20

2.2.8 Estructuracion del proceso y especificacion de las condiciones de operacién

2.2.8.1 Parametros para bombas y calentadores
En la tabla 11 se visualizan los pardmetros de funcionamiento para las bombas e
intercambiadores de calor. Las bombas 1y 2 se encargan de mandar los fluidos a mezclarse en
el reactor de conversién. Se presentan, de esta forma, dos resistencias al flujo; una en el MIXER2
para luego llegar al reactor de mezcla, y un segundo en tanto al requerimiento de calor previo del
aceite a combinarse para que la reaccion se lleve a cabo. Por otro lado, la bomba 3 manda el
fluido no purificado, sin mayor resistencia, directamente al separador en donde sucede la division
de lineas de Biodiesel y Glicerol de la reaccién de transesterificacion en la primera simulacion.
En el caso del proceso I, B3 de la tabla 11 se utiliza para el valor de presion en B1, manteniendo

para B2 la misma caracteristica de presion.
Tabla 11

Condiciones de operacién de bombas y calentadores

Condiciones
Operacion Autor
Temperatura (°C)  Presion (bar)

Bl - 4

B2 - 4 (Fengetal.,,2022; Lee
etal.,, 2022; Vinay

B3 - 3 etal.,, 2015; Zhang
et al., 2003)

IC1 60 -

IC2 60 -
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2.2.8.2 Transesterificacion
Debido a que no se disponia de informacién detallada sobre la reaccién cinética de la

transformacion de triglicéridos de microalgas en biodiesel, se optd por utilizar un modelo de
reactor que utiliza el porcentaje de conversiéon del aceite a FAME. Las condiciones ingresadas
para el blogue REACTOR (Rstoic), en la figura 13, son: temperatura de 60°C y presion de 4 bar
en las especificaciones, con una reaccion a desarrollarse en un tiempo aproximado de 60 min
(Feng et al., 2022; Lee et al., 2022; Zhang et al., 2003).

Figura 13
Condiciones de operacion para el reactor Rstoic

Allltems REACTOR (RStoic) - | +

L v .
Cg 83 " treams | & Reactions | Combustion | Heat of Reaction | Selectivity
[ DEST 2
Cgict Operaﬁcondltlons
Cglc2 Flash Type Temperature ~ Pressure -
L@ MIXER
[@ MIXER2 Ternperature 60 C v
FE- MD_(ERB Pressure 4 bar -
=y FUR =
4 |53 REACTOR 1 Duty calfsec
l-‘ Sty Vapor fraction
E Convergence
@] Dynamic Valid phases -
@] Block Options Vapor-Liquid - 3
& EO Modeling
fa Results
-=L;1 Strearn Results
“ Summary

2.2.8.2.1. Reacciones quimicas de transesterificacion

El paso directo de la reaccion quimica sucede desde los triglicéridos y su mezcla, en el reactor
Rstoic, junto al metoxido formado previamente. Si bien se conoce la estequiometria de la
reaccion y sucede independientemente en una serie de reactores, la cinética no es importante
puesto que el equipo permite calculos de selectividad de producto y calor de reacciéon. Por otro
lado, aungque no se tome en cuenta de forma directa en la produccién de biodiesel, se deben
controlar las reacciones consecutivas y de reversibilidad dados dentro del reactor. Primero, se
establece un equilibrio entre los triglicéridos de los &cidos con los diglicéridos producidos;
segundo, se encuentra la estabilidad entre los diglicéridos y monoglicéridos; finalmente, una
tercera fase se presenta cuando los monoacilglicéridos pasan a ser ésteres metilicos de 4cidos

grasos.
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A continuacion, se muestran las reacciones generales que han sido desarrolladas para el
procesamiento tecnolégico simulado a partir de triglicéridos de acidos grasos del aceite de
microalgas a biodiesel, y la obtencién de glicerol como subproducto de la reaccion de

transesterificacion.

Trioleina + 3 Metanol — 3 Oleato de metilo + Glicerol
Trilinoleina + 3 Metanol — 3 Linoleato de metilo + Glicerol
Tripalmitina + 3 Metanol — 3 Palmitato de metilo + Glicerol
Triestearina + 3 Metanol — 3 Estearato de metilo + Glicerol
Trilinolenina + 3 Metanol — 3 Linolenato de metilo + Glicerol

El setup generado para esta especificacion se encuentra en el mismo bloque variable REACTOR
(Rstoic) al dirigirse a su apartado Reactions (figura 14), s6lo entonces se podria colocar la
conversion fraccional que tiene cada uno de los triglicéridos del ACEITE a FAME, la
estequiometria y la referencia por cada una de las reacciones quimicas a desarrollarse en la

operacién unitaria respectiva.

Figura 14

Configuracién del porcentaje de conversion en la reaccion de transesterificacion

i aurnmany ananysi Javery sty i
| Capital ___USD Utilities: ____ USD/Year a» I| Energy Savings: MW %) a»
Main Flowsheet - REACTOR-MEssia) : |

Exchangers - Unknowr: 0 OK: 0 Risk: 0 @- |

| @ Specifications | Stearn GReactions | Chmbustion | Heat of Reaction | Selectivity | PSD | Cormponent Attr, | Litility | Comments
Reactions
Rxn Ma. Specification type Molar extent Units Fractional conversion | Fractional Conversion of Stoichiametry
T ¥
| Frac. conversion krmal/hr 0.95 TRIOLE IMETANOL + TRIOLE +» ONADH --» 3MET-OLE(MIZED) + C
2 Frae. conversion krmal/hr 0,95 TRIPALM 3METAMNOL + TRIPALM < D NAOH --» 3 MET-PALM{MIXED)
3 Frae. conversion krnal/hr 0.55 TRILIN 3METANOL «+ TRILIN + OMAOH == 3 MET-LIN[MIXED) « GL
4 Froc. conversion krmal/hr 0.95 TRILINN SMETANGL + TRILINN + ONADH --» 3 MET-LINM[MIXED) +
5 Frae. conversian krmal/hr 0.95 TRISTE 3METANOL + TRISTE + OMAOH --» 3 MET-STE(MIXED) = GL
1] ] | 2
Mew Edit Dielete Copy |

Reactions occur in series

En cada una de las lineas de reaccion, se establece un cuadro de informacién molar sobre los
componentes que intervienen en la transformacion. En la figura 15, la primera parte contiene los

coeficientes del MEOH y NAOH que son constantes; por otro lado, el glicerol se presenta como
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no variable en el caso de la segunda parte. Los Unicos componentes que tienen una incidencia
cambiante son los triglicéridos de la corriente ACEITE y los resultantes de la linea FAME,

teniendo de este modo un grado de conversion para la reaccion de transesterificacion de 95%,

como se explicé en el apartado 1.2.1.1.

Figura 15

Balances molares de las reacciones quimicas de proceso
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2.2.8.3 Destilacion y Recuperacién de metanol

En la carpeta DEST (Figura 16), se desplegaran varios items en los que se estableceran un
célculo en equilibrio, siete etapas tetricas con fases de vapor — liquido — liquido, y una
condensacion total en el apartado de configuracién, ademas se fijan una relacién de reflujo de 2
(Feng et al., 2022; Rabelo Silva & Cafio De Andrade, 2020) y una tasa de destilado de un 9,4%
en base al rango de 5% y 15% que Bart et al., (2010) indica.
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Figura 16

Configuracion de las condiciones del destilador
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En tanto a las corrientes de entrada y salida del equipo de destilacion, la etapa de alimentacién
corresponde a la numero 4; los productos como liquido 1 se refiere al metanol recuperado y 7

para la primera resultante de ésteres metilicos (Figura 17).

Figura 17 Especificaciones de las corrientes en el destilador

Rabelo Silva & Cafio De Andrade (2020) sugieren una presion en la primera etapa de la
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Pseudo streams

destilacion de 0,2 bar, siendo este un parametro “determinante antes del condensado y

recuperacion de metanol (Figura 18). Ademas, no existe caida de presion en la columna.
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Figura 18

Presion de trabajo en el equipo de destilacion
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Las condiciones en los apartados para el condensador y rehervidor no estan limitadas a datos
de entrada, el mismo simulador se encarga de ajustar el modelo con respecto a la operacion
unitaria. Por otra parte, es primordial diferenciar el componente clave a recuperarse en la

segunda fase liquida que es, en este caso, el metanol (Figura 19).

Figura 19

Configuracion de las fases en el destilador

| lapnar Ul Utilities: UBL Year W || tnergy savings: MW [ ) u

Main Flowsheet - DEST (RadFrac) -« | +

|0Canfigura1ion l@Strearns | & Pressure |0Ccndens¢r @ Reboiler | @3-Phase | Comm

Stages to be tested for twe liquid phases

Starting Ending
stage stage

» & 7

Key components to identify 2nd liquid phase
Available components Key compaonents
| TRIOLE - METANOL
TRIPALM
TRILIN
TRILINN >
TRISTE
. >
= MET-OLE = -
MET-PALM :
MET-LIN -< =
] MET-LINN
MET-STE
C1LICCDn

Model Palette
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2.2.8.4 Separacion - Extraccion
El sistema de extraccion liquido-liquido se lleva a cabo rigurosamente a contracorriente. El
namero de etapas, que Rabelo Silva & Cafio De Andrade (2020) describen, son 6, usando agua
como disolvente, adiabaticamente. Se entrara en la carpeta SEP, y se iniciard como en los casos
de especificacion de parametros de entrada anterior hasta culminar con los requerimientos

completos de la operacion (Figura 20).

Figura 20
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En la segunda seccion, se muestran los cuadros para eleccion de componentes presentes en la
primera fase liquida GLICEROL y segunda PROD4 (Figura 21 - b), dividiendo de esta forma, en
una tercera seccion, al metanol junto a los ésteres metilicos de acidos grasos y componentes de

aceite residuales, asi como el glicerol, respectivamente (Figura 21-a).

Figura 21

Definicion de la primera, segunda fase y corrientes en el extractor
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Santiago Ismael Narvaez Parra - Joceline Margoth Pesantez Quituisaca



UCUENCA )

El separador se mantiene a una presion similar a una en condiciones normales. Tahseen
Hameed (2023) establece que para los equipos de separacién se debera mantener un maximo
de 25 psi 6 1,72 bar; sin embargo, se ha elegido la presién de 1,1 bar que Manuale (2011) maneja

en su extraccion por las especificaciones de proceso (Figura 22).

Figura 22

Configuracion de la presion del extractor

i I Capital:
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Stage Pressure

bar -
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2.2.8.5 Purificacién del FAME

La purificacion se realiza en el bloque de proceso RadFrac, que ha sido utilizado anteriormente
en la operacion de destilacion. La configuracion por condiciones de requerimientos se basa en
el fundamento descrito por Feng et al., (2022) y Rabelo Silva & Cafo De Andrade (2020)

mediante una torre con 6 etapas tedricas y una relacion de reflujo de 2 (figura 23).

Figura 23

Configuracién de las condiciones del equipo de purificacion
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La alimentacion sucede en la etapa numero 4, comenzando un proceso de condensacion parcial
vapor — liquido, ademas de una tasa de fondos de 50 kg/h. Este Ultimo parametro se ha
designado debido a un analisis de sensibilidad, ingresando en la carpeta Model Analysis Tools y
luego en Sensitivity, de esta forma se afiade una nueva carpeta para la resolucién de los datos
de entrada y salida, conocida como S-1. Se han determinado casi nulas variaciones de flujo
masico, mediante 11 iteraciones, entre la entrada del componente mas esencial del aceite de
microalgas, TRILIN (Triglicérido del Acido Linoléico), y la salida del TRIFAME (Ester metilico de
Acido Linoléico). Se establece de esta manera la especificacion en la torre de purificacion sobre
la tasa de fondos que no ha variado y que se encuentra en el rango mostrado en la columna 4

de la tabla 12, puede accederse a ella a través del apartado de resultados, ademas se visualiza

la variacién de la tasa de fondos en la figura 24.

Tabla 12

Andlisis de sensibilidad para determinacién de la tasa de fondos

lteracion COLUMNA PURI—FLUJO TRILIN (kg/h)

MASICO FONDOS (kg/h)

TRIFAME (kg/h)

49

49,22
49,44
49,66
49,88
50

50,11
50,33
50,55
50,77
51

© 0 N o o b~ W N PP

I
R, O

20,753
20,800
20,846
20,891
20,935
20,957
20,979
21,021
21,062
21,102
21,141

409,475
409,518
409,563
409,606
409,649
409,673
409,691
409,731
409,771
409,810
409,848
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Figura 24
Variacion de la tasa de fondos en el purificador del proceso | para el componente triglicérido

linoleico y su éster como biodiesel
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El PROD4 ingresa en la alimentacion, y luego de la purificacién salen tres lineas (Figura 25). En
la primera etapa resultan una corriente de vapor MEOH+H20 y una liquida FAME;

consecuentemente, la sexta linea final indica el ACEI-REC.

Figura 25

Configuracion de las corrientes de entrada y salida del purificador
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Para las condiciones de presion y temperatura en el purificador (Figura 26) se consideran las
reportadas por Feng et al., (2022) y Tejada Carvajal et al., (2020), a 150°C y 0,1 bar de presién,

respetivamente.
Figura 26

Disposicion de la presion y temperatura en el purificador
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Column pressure drop bar Utility -

2.3 Optimizacién del proceso estandar

La optimizacion tiene por objetivo reducir, si es posible, considerablemente las necesidades
técnicas y, por ende, econdmicas que los equipos en el proceso | adquieren a través de una
diagramacion primaria. Al cambiar ciertas operaciones unitarias, la demanda sobre los costos de
capital y operacion se reducirian, obteniendo un flujo de proceso un tanto diferente pero que

pueda obtener resultados similares o mucho mejores a los actuales.

2.3.1 Descripcidn de proceso productivo

Al ser no una mejora del proceso estandar sino un cambio de procesamiento por sustitucién de
ciertos equipos, también se describe la referencia por cada una de las lineas y equipos que se
encuentran en la nueva simulacion. Los términos que no han sido asignados a la tabla 13 ya han
sido descritos previamente (Tabla 6), por lo que se afiade la definicion de la terminologia faltante.
Adicionalmente, se establece la descripcion del diagrama de flujo expuesto en la figura 27

correspondiente al proceso optimizado
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Tabla 13

Descripcion de la terminologia aplicada

Término Descripcién

REACTOR2 Tanque para segunda reaccién transesterificacion
SEP Separador

DEC Decantador

FLASH Evaporador Flash

MIXER# Mezclador 1, 2 segln corresponda.

MIX# Resultados del mezclado 1,2 segun corresponda.

B# Bombas 1, 2 segln corresponda.

ACEI-# Aceites de circulacion 2, 3 segun corresponda
CONC1 Producto resultante del REACTOR

PROD1 Resultante de la evaporacién del metanol del CONC1
ALIM1 Esteres separados del glicerol en DEC

ALIM1CAL Mismo flujo de ALIM1 calentado

GLIC# Glicerol obtenido de DEC Y SEP. 1,2 segun corresponda
GLIC-PRO Resultante de los GLIC# recuperados

PREFAME Producto resultante del REACTOR2

El MIXER1 se encarga de formar igualmente metoxido a través de las corrientes de alimentaciéon
MEOH y NAOH, en condiciones ambientales. La proporcién de componentes no varia a lo largo
de las lineas de flujo MIX1 y MIX2; no obstante, B1 dirige esta Ultima corriente a la entrada del
primer REACTOR. La entrada ACEITE se conecta a ACEI-2 mediante B2 y ACEI-3

secuencialmente por medio de IC1; llega finalmente a 60°C y 4 bar al reactor quimico.

La resultante de la primera alcohdlisis CONC1 ingresa al evaporador FLASH, en donde se separa
el MEOH-REC1 que no ha reaccionado y es recuperable tras una fraccion de vapor en el equipo
de 0,77y 1,1 bar de presion. Por la otra linea PROD1 se obtiene la mayor parte de componentes
de ésteres metilicos acompafados por el glicerol que serd desplazado en el decantador a 40°C

y presion normal hasta mezclarse en el GLIC-PRO con glicerina del SEP. El DEC también se
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encarga de generar una corriente sb6lo de ésteres metilicos que se calienta e ingresa al
REACTOR2 cémo ALIM1CAL. La reaccion quimica sucede en las mismas condiciones al primer
reactor, y se produce un PREFAME que, en SEP, se separa en la fraccion de glicerol ya citada

y el FAME como producto final.
Figura 27
Diagrama de flujo de proceso optimizado en Aspen Plus para la obtencion de biodiesel a partir

de microalgas

MIXER1
———{ MEOH | .
MIX1 2>
B1
2 NACH REACTOR
2 ACEITE

REACTORZ

SEP

PREFAME
FAME o

GLIC1

MIKERZ2

Nota. Basado en el proceso de produccion de biodiesel de doble transesterificacion (Vivek Raja,
2015).
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2.3.3 MdAdulos adicionales de operaciones unitarias

A continuacién, en la tabla 14 se presentan los modelos empleados para el proceso de
optimizacion, en el cual se adicionan nuevos procesos como evaporacion, decantacion vy

separacion.
Tabla 14

Modelos adicionales para el proceso optimizado

Operacion y procesos unitarios Modelo en Aspen Plus Simbolo

Decantador Decanter D
Evaporador Flash Flash2 O
Separador Sep @

2.3.4 Nuevas condiciones de operacion
2.3.4.1 Equipo de evaporacion

El evaporador (FLASH) mantiene una presion de 1,1 bar que Manuale (2011) maneja en su
extraccion por las especificaciones de proceso (figura 28). A medida que la temperatura aumenta
en el equipo, se alcanza una mayor extraccion de metanol; no obstante, solamente a valores de
presion cercanos a 1 bar los requerimientos de calor son menores, en comparacion a presiones
mayores en donde se supera por mucho los 190°C, ademas de obtenerse un biodiesel con

metanol residual menor al 0.2%.

Se llev6 a cabo un andlisis de sensibilidad para la fraccién de vapor de 0,77 utilizada en el equipo
como valor medio de los extremos obtenidos con discrepancia decimal casi insignificante para la
linea del componente de salida especificado; se analiza en este caso la variacion de metanol a
la entrada y salida del FLASH y su efectividad sobre la remocion de metanol del flujo principal.
En la columna cuatro (tabla 15) que hace referencia al flujo de un componente base con 64 kg/hr

debido a la fraccion de vapor variante; al llegar al valor mencionado ya no existe una divergencia
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mayor entre valores de salida, ademas de ubicarse como constante en la mayor cantidad de filas,

de ahi la eleccion para el parAmetro analizado en las 41 iteraciones realizadas (figura 29).

Figura 28

Condiciones de operacion del evaporador

Items

Main Flowsheet

g mpat
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E Dynamic
(@] Block Options
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-
L Results
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Tabla 15

FLASH (Flash2) +

Flash specifications

Flash Type

Temperature
Pressure
Duty

Vapor fraction

Valid phases
Vapor-Liquid

=TT - Vapor fraction  ~

1,1 bar v
0! calfsec

0,77

] @ Specifications lFIash Options I Entrainment | PSD I Utility | Comments \

2

Andlisis de sensibilidad para determinar la fraccién de vapor

lteracion ~ FLASH — FRACCION DE  TRILIN (kg/h)  TRIFAME (kg/h)
VAPOR (kg/h)
27 0,666 64,313 63,816
28 0,692 64,313 63,879
29 0,717 64,313 63,935
30 0,743 64,313 63,985
31 0,769 64,313 64,029
32 0,770 64,313 64,031
33 0,795 64,313 64,070
34 0,820 64,313 64,107
35 0,846 64,313 64,142
36 0,871 64,313 64,173
37 0,897 64,313 64,203
38 0,923 64,313 64,231
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Figura 29
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Fraccion de vapor de metanol recuperado en el flash del concentrado resultante en el proceso
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2.3.4.2 Equipo de Decantacion

Tras la reaccién de transesterificacion y recuperacion de metanol, el PROD1 deberd mantener

solo los ésteres metilicos y separarse del glicerol, por lo que es necesario utilizar un decantador

tal como Moreno Najera (2022) describe; las condiciones de dicha operacién son 25°C y 1 bar

para una separacion de fases liquido — liquido adecuada (figura 30).

Figura 30

Configuracion de las condiciones para el equipo de decantacion
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2.3.4.3 Equipo de Separacién

La corriente de PREFAME es material primario para esta operacion, y a partir de ella se
establecen las separaciones por componente priorizando la selectividad del FAME a obtener. En
este caso, el objetivo de esta unidad es producir biodiesel que cumpla con las especificaciones
de la ASTM, es decir, mas del 99% de ésteres metilicos (figura 31) (Feng et al., 2022).

Figura 31

Condiciones de operacién para el separador
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“ Summary
g HX1 Outlet stream conditions 2
g HX2 Qutlet stream FAME -
5@ MIXERT Substream  MIXED -
(53 MIXER?
Component ID Specification Basis Value Units
» | METANO! Split fraction 001
— TRIOLE Split fraction 0,01
‘@] Block Options i TRIPALM Split fraction 0,01 3
g EO Modeling 1 TRILIN Split fraction 0.01
@ Results TRILINN Split fraction 0,01
@ Stream Results TRISTE Split fraction 001
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. Reactions MET-PALM Split fraction 0,99
Lasinas -1 ET-UN Split fraction 099
" Properties MET-UINN Split fraction 0.99
i‘){j ] MET-STE Split fraction 099
= SLICEROL Split fraction 0,01
,{GJSJMVNM NAOH Split fraction 0,01
9 Energy Analysis
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3. Anélisis y Discusion de Resultados

Se presentan, a continuacion, todas las tablas de resultados de las corrientes por cada uno de
los diagramas de flujo de los procesos simulados en la obtencion de biodiesel. Asi, se ha
considerado mantener dos secciones respecto a las lineas resultantes para las operaciones
estandar y optimizadas. Adicionalmente, se muestran las salidas de disefio de equipo que brinda
Aspen Plus®.

La evaluacién econ6mica se lleva a cabo consiguientemente tras la exposicion de resultados
primarios, e intensifica la importancia y el alcance del programa como herramienta de simulacién
para aprovechamiento de oportunidades en la generacion de proyectos de biorrefinerias
sustentables. En ese sentido, se analizaran los cambios de equipos por proceso, la flexibilidad y
experimentacion con la intrinseca variacion de costos y tiempo mediante un trabajo ingenieril con

impulso en innovacién y desarrollo de soluciones mas técnicas y/o ecoeficientes.

3.1 Resultados de las corrientes luego de la simulacién

3.1.1 Resultados del proceso estandar

Aspen Plus® arroja los valores efectivos para cada uno de los componentes involucrados en el
proceso, considerando flujo masico total y parcial hasta la obtencién de producto purificado o
separado como ésteres metilicos. Se han considerado cuatro cifras decimales en los resultados,
aungue en ciertos casos no se encuentran diferencias significativas y se reducen solamente a
uno, dos o tres decimales por la precision en la proporcion de componentes de entrada y lineas

de flujo parcial (tabla 16 y 17).
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Tabla 16

Resultados de las corrientes del proceso estandar

Corriente / MEOH NAOH ACEITE H20 GLICEROL FAME
Flujo Masico (175 (315 (1050 (50 (187,30 (1042,16
kg/h) kg/h) kg/h) kg/h)  kg/h) kg/h)
Metanol 175 0 0 0 45,723 0,056
Trioleina 0 0 364,35 0 5,6e-10 0,742
Tripalmitina 0 0 214,20 0 4,7e-09 3,124
Trilinoleina 0 0 412,65 0 6,9e-10 1,031
Trilinolenina 0 0 3,15 0 5,8e-12 0,011
Triestearina 0 0 55,65 0 7,8e-11 0,109
Oleato de metilo 0 0 0 0 0,032 362,232
Palmitato de metilo 0 0 0 0 0,045 206,914
Linoleato de metilo 0 0 0 0 0,037 409,371
Linolenato de 0 0 0 0 0,0002 3,123
metilo
Estearato de metilo 0 0 0 0 0,005 55,341
Glicerol 0 0 0 0 110,961 0,005
Agua 0 0 0 50 1,148 0,098
Hidréxido de Sodio 0 315 0 0 29,355 0,004

72
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73
Tabla 17
Resultados de las corrientes intermedias y adicionales del proceso estandar
Corriente / MIX1/ MIX 3 ACEI-2/ PREFAME PROD1/ MEOHREC ACEI- PROD4 MEOH+
Flujo méasico (kg/h) MIX2 (342,15 ACEI-3/ (1.442,15 PROD2/ (135,65 REC (1.169,2  H20
(206,5 kg/h) ACEI-4 kg/h) PROD3 kg/h) (50 kg/h)  kg/h) (77,03
kg/h) (1.100 kg/h) (1.306,5 kg/h)
kg/h)

Metanol 175 309,93 1,4e-09 194,002 59,069 134,933  1,5e-09 13,346 13,289
Trioleina 0 1,2e-52 382,745 19,137 19,137 1,2e-52 18,395 19,137  1,6e-10
Tripalmitina 0 1,4e-50 222,186 11,109 11,109 1,4e-50 7,986 11,109  2,9e-09
Trilinoleina 0 5,1e-53 433,284 21,664 21,664 5,1e-53 20,634 21,664  2,4e-10
Trilinolenina 0 4,2e-55 3,304 0,165 0,165 4,2e-55 0,154 0,165  3,2e-12
Triestearina 0 1,8e-52 58,464 2,923 2,923 1,9e-52 2,814 2,923 2,5e-11
Oleato de metilo 0 1,7e-15 0,004 365,269 365,269 1,7e-15 0,005 365,237 3,001
Palmitato de metilo 0 8,5e-13 0,003 212,132 212,132 8,5e-13 0,004 212,087 5,169
Linoleato de metilo 0 3,7e-14 0,007 413,515 413,515 3,7e-14 0,007 413,478 4,099
Linolenato de metilo 0 1,4e-16 5,4e-0 3,153 3,153 1,4e-16  5,3e-05 3,153 0,029
Estearato de metilo 0 1,4e-15 0,0013 55,794 55,794 1,4e-15 0,001 55,789 0,447
Glicerol 0 6,9e-17 7,5e-12 111,072 111,072 6,9e-17  7,5e-12 0,110 0,105
Agua 0 5,9e-10 2,6e-08 2,7e-08 2,63e-08 59e-10 2,6e-08 48,850 48,753
Hidréxido de Sodio 315 32,216 1,2e-09 32,217 31,500 0,7167  1,2e-09 2,1450 2,141
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3.1.2 Resultados de las corrientes del proceso optimizado

Se exponen todas las corrientes como en el caso anterior, aunque en este se muestra una
disminucion de lineas resultantes por la menor cantidad de equipos utilizados para la
simulacion. Se consideran cuatro decimales, con la excepcidon ya descrita respecto a
componentes con uno, dos o tres decimales (tabla 18 y 19).

Tabla 18

Resultados de las corrientes del proceso optimizado

Corriente / Flujo MEOH NAOH ACEITE GLIC-PRO FAME
masico (175 (31,5 (1050 kg/h) (212,73 (1043,77
kg/h) kg/h) kg/h) kg/h)

Metanol 175 0 0 58,191 0,588
Trioleina 0 0 364,35 0,902 0,009
Tripalmitina 0 0 214,20 0,530 0,005
Trilinoleina 0 0 412,65 1,021 0,010
Trilinolenina 0 0 3,15 0,008 7,87e-05
Triestearina 0 0 55,65 0,138 0,0014
Oleato de metilo 0 0 0 3,651 361,443
Palmitato de metilo 0 0 0 2,147 212,584
Linoleato de metilo 0 0 0 4,135 409,370
Linolenato de metilo 0 0 0 0,032 3,125
Estearato de metilo 0 0 0 0,558 55,204
Glicerol 0 0 0 110,236 1,111
Hidréxido de Sodio 0 31,5 0 31,185 0,315
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Tabla 19

Resultados de las corrientes adicionales e intermedias del proceso optimizado

Corriente / MIX1/MIX2 CONC1 MEOHREC1 PROD1 ALIM1/ PREFAME GLIC1 GLIC2
Flujo mésico (kg/h)  (206,5 kg/h)  (1.256,5 (660,96 kg/h) (595,53  ALIM1CAL (1256,23 (0,26 kg/h)  (212.47
kg/h) kg/h) (595,26 kg/h)  kg/h) kg/h)

Metanol 175 64,313 64,031 0,282 0,279 58,777 0,002 58,189
Trioleina 0 18,218 0,0004 18,217 18,217 0,911 1,4e-13 0,902
Tripalmitina 0 10,710 0,0006 10,709 10,709 0,536 2,7e-12 0,530
Trilinoleina 0 20,633 0,0005 20,632 20,632 1,032 8,2e-14 1,021
Trilinolenina 0 0,158 4,5e-06 0,157 0,156 0,008 3,3e-16 0,008
Triestearina 0 2,783 6,2e-05 2,782 2,782 0,139 3,9e-14 0,138
Oleato de metilo 0 347,709 150,793 196,916 196,916 365,094 2,1e-05 3,651
Palmitato de metilo 0 204.506 116,585 87,922 87,922 214,731 2,9e-05 2,147
Linoleato de metilo 0 393,815 169,126 224,689 224,689 413,505 1,9e-05 4,135
Linolenato de metilo 0 3,006 1,280 1,7260 1,726 3,157 1,2e-07 0,032
Estearato de metilo 0 53,107 21,976 31,131 31,131 55,762 4,1e-06 0,558
Glicerol 0 106,044 105,704 0,340 0,077 111,083 0,264 110,236
Hidréxido de Sodio 315 31,500 31,472 0,028 0,027 31,499 0,001 31,185
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Se analizan diversas corrientes de entrada y salida para verificar la eficiencia de proceso en la
obtencion de biocombustible. Por ello, con respecto a los componentes en FAME Y ACEITE,
como acidos grasos insaturados, no se hallan diferencias significativas, ya que la reduccién por
la utilizacion o reutilizacion, dado el caso de la optimizacién, permite mantener a niveles muy
bajos los flujos que no han sido transformados de forma completa. Por ejemplo, la tripalmitina
para el biodiesel que procede del modelo estandar difiere del triglicérido no reaccionante en la
optimizacion por 3 unidades. Las proporciones de cada uno de los componentes de ACEITE han

disminuido considerablemente a valores cercanos a cero, con la excepcion ya citada.

En el FAME, el valor total encontrado es menor por una unidad de flujo mésico en favor del
proceso optimizado debido a las variaciones de composicion parcial por linea de flujo. Tres
componentes fundamentan la diferencia de resultados entre metilésteres, siendo el de mayor
consideracion el palmitato de metilo, haciendo referencia a una discrepancia nominal de 6
unidades; y en menor proporcidn se encuentran el oleato y estearato de metilo con divergencias
de una unidad y decimales, respectivamente. En contraste, otro producto de la produccion de
biodiesel que ciertamente confiere significancia técnica al modelado es el Glicerol; este
componente evaluado desde el FAME en la estandarizacion y optimizacion presenta una
diferencia de 25 unidades en beneficio del segundo prospecto, incluyendo todos los
subproductos adyacentes al flujo de proceso, pero que en sus 110 kg/h (en ambos casos) puede
determinar la eficiencia de proceso de transesterificacion y explicar la influencia de una doble

reaccion y un recirculado de metanol mas efectivo.

Ravichandran et al., (2023) con un tiempo de operacién de 7.920 horas, expone un proceso de
transesterificacion usando 6xido de calcio (CaO) al 5% como catalizador basico heterogéneo y
aceite de la macroalga Dictyota bartayresiana. Por otro lado, Naveenkumar & Baskar (2020)
utilizan aceite de Calophyllum Inophyllum, catalizador de &cido sulfarico al 0,5%, y un reactor de
tanque agitado continuo para una primera transesterificacion, de la cual el aceite que no ha
reaccionado es enviado directamente a un segundo proceso de alcohdlisis en un tanque estriado
continuo que, en una segunda generacion, cuenta con un catalizador heterogéneo CaO dopado
con zinc al 5%. Consecuentemente, haciendo alusion a las operaciones similares para ambos
autores; el lavado o extraccion liquida de biodiesel sucede como en el procesamiento estandar,
y la evaporacion instantanea o flash en la recuperacion del exceso de metanol, ya sea utilizada
0 no para una segunda reaccién como en la simulacién optimizada, es comun. Adicionalmente,
comparten al metanol como material primario en la alcohélisis para producir anualmente

26'367.636 kg 'y 22°'274.681 kg de biocombustible, correspondiendo a la descripcién precedente.
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En contraste, existen caracteristicas en los equipos complementarios y de purificacion, asi como
de materias primas que discrepan respecto a las transformaciones | y Il. Por ejemplo, en el
articulo de 2020 se lleva a cabo el calentamiento de las materias primas por medio de vapor, y
previo al ingreso del material no reaccionante en el siguiente reactor (como en la optimizacion),
el flujo de la linea de salida del CSTR es decantado para luego distribuir la separacion que no
necesita ser procesada nuevamente. Asimismo, se usa la centrifugacion para la extraccion del
catalizador y su posterior recirculacion (en ambos estudios); una operacién que no se ha
considerado en las modeladas y que permite mantener o generar el mismo estado de conversion
gue en una primera reaccion de transesterificacién. Por ende, y debido a la influencia directa que
esta materia prima tiene sobre el rendimiento de la produccion de biodiesel, se debe sefialar que
para las simulaciones se alcanza un grado de conversion de 95% con catalizador homogéneo de
hidroxido de sodio al 1%; en cambio, para las citadas en primera y segunda instancia, los
rendimientos fueron de 89,6% y 91,95% (solo para la segunda reaccion), respectivamente. De
esta manera, se dilucida que mientras se aumente la concentracion adecuadamente de la sosa
caustica o se acerque al 5% usado en los estudios expuestos, podria lograrse una mejor
transformacion de biodiesel. Cabe recalcar que, aungque el aceite se obtenga de fuentes
vegetales diferentes, la conversién se analiza desde el punto de vista del catalizador, haciendo
gue la variabilidad de la composicién lipidica sea insignificante, teniendo en cuenta un contenido
de &cidos grasos menor de 18% para la macroalga D. bartayresiana y una fraccion de lipidos de
hasta 60% para la planta Calophyllum Inophyllum.

Autores como Ban etal., (2022) que sostienen un tiempo productivo de 8.000 horas y un
rendimiento de 94%, asocian sus operaciones unitarias con las diagramadas para la
estandarizacion y optimizacion, y obtienen una produccion anual de biodiesel de 31°680.000 kg,
suponiendo que la materia prima inicial superé por el triple 0 mas a la presentada en la base de
disefio, al tener como evidencia un flujo masico de 3.960 kg/h de producto final. La estimacién
de la capacidad producida por cada uno de los procesos | y Il es de alrededor de 8'874.000 kg
en base a un tiempo aproximado de 8.500 horas por afio, un dato similar al ya citado. Por lo que
se refiere al tiempo de vida de la planta, el caso de los articulos anteriores es de 20 afios, igual
al de este estudio (Figura 32 y Figura 33), a excepcién de los 15 afios para la publicacién de la
producciéon de biodiesel a partir de C. Inophyllum. La diferencia entre los procesos | y Il con el
prospecto, por ejemplo, de Ravichandran et al., (2023) radica en que el inicio de las operaciones

es de 4,8 meses en contraste con los 4,5y 3,5 meses respectivos en los casos simulados.
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Figura 32

Tiempo de vida operativa de la planta del proceso estandar

Main Flowsheet Setup - Costing Options Control Panel +

Template

Scenario

Description

@ Costing Options |Currency |Cnmments |

Process economic analyzer options

C\ProgramData\AspenTech\Economic Evaluation V11.0MEE_Templates\Templates\US_lI Browse... |
USA COSTS
ECONOMIC ANALYSIS OF BIODIESEL PRODUCTION

Investrment options

Operating life of plant 20 year A

Length of plant startup 18 week A

Start of basic engineering 13 - Mar - 2023 -
Figura 33

Tiempo de vida operativa de la planta del proceso optimizado

Main Flowsheet

Setup - Costing Options ~ | +

& Costing Options |Currency ICu:umments |

Process economic analyzer options

Template
Scenario

Description

C\ProgramData\AspenTech\Economic Evaluation V1 1.00EE_Templates\Templates\US_II Browse... |
USA COSTS
ECONOMIC ANALYSIS OF BIODIESEL PRODUCTION

Investrment options

Operating life of plant 20 year -
Length of plant startup 14 week -
Start of basic engineering 13 - Mar - 2023 -

3.1.3 Andlisis Econ6mico con Aspen Plus

En las tablas 20 y 21 se muestran los costos operativos por cada una de las simulaciones

realizadas, que dilucidan la productividad del proceso optimizado respecto al estandar. Los

costos son menores a pesar del nivel de tecnificaciéon de disefio y construccion aplicados, y de

la instalacién de equipos llevada a cabo. Se tiene, de esta forma, una inversién estandar sobre

la instalacion de equipos de 1'245.800 USD en base a un costo de maquinaria de 394.900 USD.

Por otro lado, en el proceso mejorado los valores se reducen al tener un costo de equipo e
instalacion de 153.300 y 784.400 USD, respectivamente (Tabla 22).
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Tabla 20
Andlisis economico del proceso estandar
Costo de Instalacion Peso del Servicios
. . . Peso del equipo o
Equipo equipo de equipo equipo (kg) instalado auxiliares
(USD) (USD) quipo (kg ) (USD/hr)
Bl 4.400 29.000 81,65 997,00 0,0069
B2 4.300 30.000 90,71 1118,10 0,0434
REACTOR 47.100 185.100 1496,85 7297,85 0
DEST 95.900 481.600 5440,90 21105,20 4,1940
B3 4.300 30.000 90,71 1118,10 0,0434
SEP 33.700 86.900 1.850,00 3313,00 0
PURI 205.200 432.200 8381,80 20108,66 0,0868
SUBTOTAL 394.900 1'245.800
TOTAL 1'640.700
Tabla 21
Andlisis econdmico del proceso optimizado
Costo de Instalacion Peso _deI Servicios
. . . Peso del equipo .
Equipo equipo de equipo equipo (kg) instalado auxiliares
(USD) (uspy CAUIPO g o) (USD/hr)
Bl 4.400 29.000 81,81 999,10 0,006
B2 4.300 30.000 86,36 1.115,91 0,028
REACTOR 47.100 185.100 1.500,00 7.304,10 0
FLASH 16.400 122.400 1.181,81 6.889,10 0
DEC 16.400 122.400 1.181,81 6.889,10 0
REACTOR2 48.300 191.900 1.681,81 8.371,81 0
SEP 16.400 103.600 1.181,81 4.689,55 0
SUBTOTAL 153.300 784.400
TOTAL 937.700
Tabla 22

Resultados de costos

Costo

Proceso Estandar

Proceso Optimizado

Costo de equipo (USD)

Costo de instalacion (USD)
Costo de utilidad total (USD)
Costo de capital total (USD)
Costo de operacion total (USD)

394 .900

1'245.800

76.424

4'211.330
1'714.880

153.300
784.400
40.929
3'740.420
1'308.260

Santiago Ismael Narvaez Parra - Joceline Margoth Pesantez Quituisaca



UCUENCA .

Los resultados en la tabla 22 hacen referencia, por columna, primero al costo econémico
estandar y luego al optimizado. Entonces, dentro de los costos totales de capital se agrupan
indicadores econdémicos potenciales como equipos, instalaciones y gastos indirectos (landa
etal.,, 2022); de esta forma, se tiene un total de 4'211.330 USD y 3'740.420 USD. En
comparacion, los costos de operacion totales son 1'714.880 USD y 1'308.260 USD. Para esta
Gltima designacion, se consideran salarios de mano de obra, costo de materias primas, costo de
mantenimiento y costos de servicios auxiliares (agua de enfriamiento, calefaccién, vapor, energia

eléctrica), inflacion, impuesto a la renta®, etc. (Gil et al., 2011).

Tejada Carbajal (2020) desarrolla un estudio de costos de capital y de operacion en tanto a cinco
escenarios sobre la produccion de biodiesel basandose en procesos cataliticos de
transesterificacion. El primer prospecto toma en consideracion una destilacion reactiva mediante
catalizador heterogéneo y conlleva un gasto de capital de 3'750.000 USD, caso que muestra ser
ventajoso al permitir alcanzar rendimientos éptimos rdpidamente, y reduccién de los costos de
equipos al unificar los procesos de transesterificacion y destilacion en uno solo. En cambio, un
segundo escenario tiene un costo sobre el capital de 4’250.000 USD a partir de una alcohdlisis
catalitica heterogénea de triglicéridos de acidos grasos en un reactor CSTR. En relacién con el
costo que se genera con la simulacién en este trabajo, se tiene un valor que fluctla y se asemeja
al segundo prospecto respecto al procesamiento estandar; sin embargo, la diferencia de 877.530

USD a razén de la optimizacion permite visualizar un panorama econémico mas tolerable.

Si bien la transesterificacibn en un destilador reactivo y CSTR puede tener ciertas
especificaciones cinéticas y de reaccion de diferente orden, el modo de operacién debido al
reactor Rstoic utilizado para este trabajo, que mantiene una operacion bajo parametros de
conversion y uso de catalizadores homogéneos y heterogéneos, muestra contemplaciones

econdmicas similares tras un simulado y diagramado final.

En el andlisis econémico se establece un tiempo operativo por afio que puede referirse a los 247
dias habiles para el afio en curso. Por tanto, sobre la cantidad total de costo tanto operativo como
de capital, se genera un valor de fabricacion por kg de biodiesel para el procesamiento estandar
de 0,94 USD y otro de 0,81 USD en el caso del modelo optimizado. Estos valores pueden tener
sustento metodolégico y experimental en los costos que landa et al., (2022) y Silva et al., (2014)
muestran en sus estudios con capacidad productiva superior a la calculada, siendo similares a

los 0,88 y 1,15 USD/kg obtenidos por estos autores, respectivamente. Asimismo, Ravichandran

8 En Ecuador la tarifa de pago sobre el impuesto a la renta corresponde al 25% sobre la base imponible.
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et al., (2023) presenta un prospecto para produccion de biodiesel que se define como uno de los
de menor capacidad encontrada, y que expone un valor de 0,84 USD por kilogramo de
biocombustible y un costo total operativo de 30'413.000 USD/afio, siendo el 93% solo la
representacion de los costos de materia prima. Por tanto, la cantidad restante que se refieren a
costos de equipos e instalacién, primordialmente, corresponden solo a 2'287.057 USD/afio en
comparacion a la inversién de capital total de 2°'753.000 por Naveenkumar & Baskar (2020), y las

logradas en esta tesis de 1'714.880 y 1’308.260 respecto al proceso | y Il.
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4. Conclusiones y Recomendaciones

Se logré desarrollar satisfactoriamente el proceso de produccion de biodiesel a partir de la
fraccion lipidica de microalgas Chlorella. Para ello, se establecié una base de datos sobre la
composicion del aceite vegetal de tercera generacién expuesta por varios autores, de la cual se
selecciond la proporciébn de componentes esenciales y adecuados para tratar una biomasa
desaprovechada y poco estudiada dentro del sistema de procesamiento de aguas residuales en
PTAR Cuenca, Ecuador. Este trabajo se ha basado principalmente en una revision bibliogréfica
exhaustiva de parametros de operaciones unitarias asociadas con la produccién de biodiesel ya
sea de forma experimental y/o mediante la utilizacién de software para el mismo fin. Se destaca,
de esta manera, el ahorro de recursos que la simulacion de procesos incluye sobre los aspectos
tanto econdmico y técnico para el desarrollo de un proyecto o proceso industrial, permitiendo
obtener un punto de vista ingenieril ante el comportamiento de los procesos dentro de un sistema
de biorrefineria. La caracterizacién y transformacion de la materia prima ha sido analizada a partir
de la informacién interpretada y adaptada al software con el objetivo de escalar los resultados a
nivel piloto e industrial. Se lleva a cabo un disefio conceptual evaluado técnica y econémicamente
mediante Aspen Plus® V11, software de aplicacién profesional sobre simulacion de plantas
guimicas que incluye los procesos de transesterificacion, destilacion y separacién/purificacion de

ésteres metilicos de acidos grasos.

Se establecieron las condiciones oOptimas de transesterificacion mediante reactores de tipo
Rstoic. En el proceso estandar se lleva a cabo una sola conversion a FAME; en cambio, con el
uso de un segundo tanque, el proceso optimizado se vuelve mucho mas eficiente y modela una
mejor recuperacion de metanol. Adicionalmente, el glicerol generado en buena proporcién segin
lo establecido en las corrientes de los diagramas procedimentales, como subproducto de la
transformacion, podra ser neutralizado y purificado posteriormente para un fin diferente como por
ejemplo el de lubricidad y anticongelamiento. Al suponer una evaporacion Flash y no una
destilacion y separacién como en el primer proceso, la optimizacion reduce el costo por la
simulacién de columnas y la limpieza de ésteres mediante solventes. De esta manera, es mas
factible recuperar el aceite que no ha sido transformado en la alcohdlisis previa y generar un
producto no purificado sino separado al 99% en sus ésteres palmitico, oleico, linoleico, estearico,

y linolénico.

Con la creacion de la base de datos expuesta, se ha considerado rigurosamente la eleccion mas

propicia del tipo de microalga con la que puede ser realmente factible una transformacion de
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magnitud escalable. Por ello, teniendo en cuenta la aplicabilidad del mejor prospecto se
desarrollé un disefio de dos procesos con operaciones unitarias parcialmente diferentes. Si bien
la cantidad de equipos esenciales de produccién para la estandarizacién y optimizacion son
similares, la reduccidn de costos totales es significativa mediante una disparidad a favor del
segundo modelo de 877.530 USD, brindando un valor por kilogramo de biodiesel de 0,81 USD y
un flujo masico de 1.044 kg/h. Por tanto, el proceso optimizado presenta una viabilidad

econdmica y técnica mas adecuada.

En cuanto a recomendaciones, en primer lugar, se enfatiza el estudio ingenieril y el mejoramiento
de las aplicaciones industriales mediante el andlisis de factibilidad de proyectos de magnitud
industrial a través de herramientas especializadas sobre simulacion de procesos con el fin de
establecer una mejor toma de decisiones sobre su continuidad o resolucién. Cabe recalcar, que
a pesar de la gran cantidad de componentes y propiedades de los modelos termodindmicos que
Aspen Plus® tiene disponible, yace solamente como un elemento en la contribucion del
desarrollo de conocimientos y sentido comun del Ingeniero Quimico al momento de afrontar

verdaderos problemas y proyectos de Ingenieria.

Seria pertinente ahondar en estudios sobre la institucion de un modelo de biorrefineria junto a
una diversificacion en la produccién de biocombustibles enfocado a la utilizacién o reutilizacion

de residuos organicos aprovechables de biomasa de primera, segunda o tercera generacion.

Se recomienda profundizar en la evaluacion y andlisis del consumo energético que se asocia
intimamente a los requerimientos técnicos y econdmicos mencionados en este trabajo. Generar,
ademas, un estudio sobre la entrega de calor a los equipos y el aporte de los sistemas de
circulacion o recirculacion sobre el intercambio de calor a partir de las lineas de flujo resultantes.
Adicionalmente, y no menos importante, investigar y proyectar el consumo de energia desde una
perspectiva medioambiental y de innovacién, como por ejemplo sistemas solares térmicos, con
el fin de reducir la dependencia de servicios auxiliares a través de medios externos y aplicar una

autosuficiencia energética en cierta medida.
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Anexos

Anexo A. Resultados de equipos para el proceso estandar
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Tabla 23

Resultados para las bombas
Parametros Bomba 1 Bomba 2 Bomba 3
Potencia (kW) 0,0211 0,1037 0,1270
Potencia de frenada (kW) 0,0716 0,3510 0,4295
Electricidad (kW) 0,0716 0,3510 0,4295
Tasa de flujo volumétrico 4,23 20,7564 27,2156
(L/min)
Cambio de presién (bar) 3 3 2,8
NPSH disponible (m-kgf/kg) 10,61 11,5449 -0,3223
Cabeza (m-kgf/kg) 37,67 34,63 35,68
Eficiencia 0,2956 0,2956 0,2956
Trabajo neto requerido (kW)  0,0716 0,3510 0,4295
Presién de salida (bar) 4 4 3
Temperatura de salida (°C) 27,16 65,41 45,78

Tabla 24
Resultados para el destilador

Parametros

Equipo — Destilador

Temperatura (°C) Condensador

Heat duty (cal/s)

Tasa de destilado (kg/h)
Tasa de reflujo (kg/h)
Relacion de reflujo
Temperatura (°C) Reboiler
Calor transferido (cal/s)
Tasa de fondo (kg/h)

Tasa de ebulliciéon (kg/h)
Relacion de ebullicion

28,47
-31.625,1
135,65
2713

2

50,15
27.801,4
1.306,5
276,79
0,212
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Tabla 25

Resultados para los intercambiadores de calor

Parametros

Intercambiador 1

Temperatura de salida (°C)
Presién de salida (bar)
Fraccion de vapor

Heat duty (cal/s)

Net duty (cal/s)

Primer liquido/liquido total
Caida de presion (bar)

60

4

0
-742,826
-742,826
1

0

60

3

0
2.690,75
2.690,75
1

0

Tabla 26

Resultados para el purificador

Parametros

Equipo — Destilador

Temperatura (°C) Condensador

Heat duty (cal/s)

Tasa de destilado (kg/h)
Tasa de reflujo (kg/h)
Relacion de reflujo
Temperatura (°C) Reboiler
Calor transferido (cal/s)
Tasa de fondo (kg/h)

Tasa de ebullicion (kg/h)
Relacion de ebullicion

150
-161.634
1.119,2
2.238,39
2

622,88
189.786
50
19.671
393,42

Tabla 27

Resultados para el reactor

Parametros

Equipo - Reactor

Temperatura de salida (°C)
Presion de salida (bar)
Fraccion de vapor

Heat duty (cal/s)

Net duty (cal/s)

Primer liquido/liquido total

60

4

0
-5.091,99
-5.091,99
1
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Tabla 28

Resultados para el separador

Parametros Equipo - Separador
Temperatura de la etapa superior (°C) 58,6845

Primer flujo de liquido de la etapa superior (kmol/h) 1,0146

Segundo flujo de liquido de la etapa superior (kmol/h) 6,9297

Temperatura de la etapa inferior (°C) 64,96

Primer flujo de liquido de la etapa inferior (kmol/h) 4,3254

Segundo flujo de liquido de la etapa inferior (kmol/h) 20,3544

Anexo B. Resultados de equipos para el proceso optimizado

Tabla 29

Resultados para las bombas

Pardmetros Bomba 1 Bomba 2
Potencia (kW) 0,0211 0,0959
Potencia de frenada (kW) 0,0716 0,32454
Electricidad (kW) 0,0716 0,32454
Tasa de flujo volumétrico 4,23 19,1905
(L/min)
Cambio de presién (bar) 3 3
NPSH disponible (m-kgf/kg) 10,61 11,1822
Cabeza (m-kgf/kg) 37,67 33,5467
Eficiencia 0,2956 0,2956
Trabajo neto requerido (kW)  0,0716 0,3245
Presién de salida (bar) 4 4
Temperatura de salida (°C) 27,16 25,49
Tabla 30
Resultados para el decantador
Parametros Equipo - DEC
Temperatura de salida (°C) 25
Presion de salida (bar) 1
Heat duty (cal/s) -24.086,1
Net duty (cal/s) -24.086,1
Presion de Caida (bar) 0,1

Primer liquido/liquido total 0,00167
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Tabla 31

Resultados para el flash

Parametros

Equipo FLASH

Temperatura de salida (°C)
Presion de salida (bar)
Fraccién de vapor (mol)
Fraccién de vapor (masa)
Heat duty (cal/s)

Net duty (cal/s)

Presion de Caida (bar)
Primer liquido/liquido total

286,70
11

0,77
0.5260
66.730,2
66.730,2
2,9

1

Tabla 32

Resultados para los intercambiadores de calor

Parametros

Intercambiador 1

Intercambiador 2

Temperatura de salida (°C)
Presion de salida (bar)
Fraccion de vapor

Heat duty (cal/s)

Net duty (cal/s)

Primer liquido/liquido total
Caida de presion (bar)

60

4

0
4.338,72
4.338,72
1

0

60

1

0
2.699,27
2.699,27
1

0

Tabla 33
Resultados para el reactor

Parametros

Equipo - Reactor

Equipo - Reactor2

Temperatura de salida (°C)
Presién de salida (bar)
Fraccion de vapor

Heat duty (cal/s)

Net duty (cal/s)

Primer liquido/liquido total

60

4

0
-6.681,76
-6.681,76
0,4833

60

4

0
-44.849,9
-44.849,9
1

Tabla 34

Resultados para el separador

Parametros

Equipo - Separador

Heat Duty (cal/s)

-1.053,822
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