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Resumen

El hidrotratamiento de ésteres y acidos grasos es una alternativa tecnoldgica para la
produccion de combustibles limpios. El objetivo de este estudio fue llevar a cabo un estudio
técnico y econdmico para determinar las condiciones de operacion, capacidad de la planta y
precios de materia prima requeridos para alcanzar un proceso rentable. El aceite de Jatropha
Curcas L. y el biodiesel fueron usados como materia prima. Este estudio fue aplicado para la
construccién de un proceso basado en datos de la Ciudad de México. Se consideraron dos
escenarios de proceso, el escenario A considera principalmente el proceso de
hidrotratamiento de ésteres y acidos grasos, mientras que el escenario B considera un proceso
de transesterificacion e hidrotratamiento de ésteres metilicos de acidos grasos. Se selecciono
un catalizador de NiMo/Al>Oz para un reactor de hidrotratamiento donde el diesel verde es
el producto principal, mientras que en el reactor de hidroisomerizacion e hidrodesintegracion
con un catalizador de NiMo/SAPO-11 el producto principal es la bioturbosina. EI modelado
de procesos se llevd a cabo en Aspen Plus, mientras el estudio econdmico se realizé en Aspen
Process Economic Analyzer. Se realiz6 el calculo de capital de inversion, costos de
operacion, escalas y rentabilidad del proceso para la produccion de bioturbosina y
coproductos. Adicionalmente, se realizé la integracion de calor mediante el método Pinch a
través de Aspen Energy Analyzer para reducir los costos de operacion. Finalmente, la
metodologia de superficies de respuesta fue utilizada para evaluar los efectos de la capacidad
de la plantay el precio de compra del aceite, con el fin de alcanzar la rentabilidad y un precio
minimo de venta competitivo con la turbosina. El estudio econdmico revelo6 que el escenario
A, es mas rentable en comparacion con el escenario B. Los costos del escenario seleccionado
(A) fueron de $614 millones y $2,722 millones de pesos, de capital y operacion,
respectivamente. Los costos de operacion fueron generados principalmente por el precio de
la materia prima (aceite). A partir del analisis de optimizacion se observé que para una planta
con capacidad de produccion de 63 millones de litros de bioturbosina por afio se alcanza la
rentabilidad solo si se compra el litro de aceite como maximo en $5 pesos. Bajo estas
condiciones se generd un proyecto con un indice de rentabilidad de 1.3 y un precio de $12
pesos por litro de bioturbosina. Es por lo tanto posible considerar en México la instalacion
de plantas para producir bioturbosina a un precio competitivo y un proceso amigable con el

medio ambiente.
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Abstract

Hydrotreatment of esters and fatty acids for the biojet fuel production is a technological
alternative to obtain clean fuels. The objective of this study was to carry out a techno-
economic studies to determine the optimal operating conditions, plant capacity and raw
material competitive prices that lead to a profitable process. Jatropha Curcas L. oil and
biodiesel were used as raw material. This study was applied for the construction of a process
based on data from Mexico City. Two process scenarios were considered, scenario A
considers mainly the process of hydrotreatment of esters and fatty acids, while scenario B
considers a process of transesterification and hydrotreatment of fatty acid methyl esters. A
NiMo/Al,Os catalyst was selected for a hydrotreatment reactor where green diesel is the main
product, while in the hydroisomerization and hydrodesintegration reactor with a
NiMo/SAPO-11 catalyst the main product is biojet fuel. The process modeling was
performed in Aspen Plus, while the economic study was performed in Aspen Process
Economic Analyzer. The calculation of investment capital, operating costs, scales and
profitability of the process for the production of biojet duel and co-products was performed.
Additionally, heat integration was performed using the Pinch method through Aspen Energy
Analyzer to reduce operating costs. Finally, the response surface methodology was used to
evaluate the effects of the plant's capacity and the purchase price of the oil, in order to achieve
profitability and a minimum competitive selling price with the jet fuel. The economic study
revealed that scenario A is more profitable compared to scenario B. The costs of the selected
scenario (A) were $614 million and $2,722 million MXP, for capital and operating,
respectively. The operating costs were generated mainly by the price of the raw material (oil).
From the optimization analysis it was observed that for a plant with a production capacity of
64 million liters of biojet fuel per year, the plant profitability is achieved only with a
maximum oil price of $ 5 pesos per liter. Under these conditions, a project with a profitability
index of 1.3 and a price of $ 12 pesos per liter of biojet fuel was generated. Thus, the
installation of plants to produce biojet fuel in Mexico could be considered to be economical

viable and environmentally friendly.
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Introduccion

El aumento desmedido en la demanda de combustibles fosiles en los ultimos afios y el
incremento de la contaminacidén ambiental, han generado que investigadores de procesos se
den a la tarea de buscar alternativas de disefio y crear combustibles de origen vegetal que
sean amigables con el medio ambiente.

El incremento en la poblaciéon mundial ha traido consigo diversos problemas globales
relacionados con el uso excesivo del transporte, lo cual conlleva a un incremento en la
contaminacion ambiental. Se sabe que el sector de transporte utiliza el 40% de la energia
primaria consumida en el mundo.! La globalizacion y la necesidad de utilizar un transporte
eficiente y comodo, ha generado que cada vez mas personas tengan la necesidad de utilizar
un avion como medio de transporte.

De acuerdo con la Agencia Europea de Medio Ambiente (AEMEA)? los transportes terrestres
generan el 72% del didxido de carbono (COz), la aviacion 13.3% vy, el transporte maritimo
13.6%. Sin embargo, las emisiones de CO> generadas por los aviones representan 285 gramos
de CO2 * pasajero/km, contra 158 gramos del transporte terrestre y, 14 gramos de los trenes.
En 2018 segln el Grupo de Accion del Transporte Aéreo (ATAG)? los vuelos a nivel mundial
generaron 895 millones de toneladas de CO, alrededor del 2% de las emisiones totales CO-
a nivel mundial. Las formas de reducir las emisiones estan siendo investigadas por la ATAG
con el objetivo de mitigar este problema.

Un vuelo tradicional de la Ciudad de México a Cancln quema alrededor de 6484.4 kg de
combustible/viaje generando en promedio 148.8 kg de gas de COz/pasajero.*

Estudios recientes®>® han demostrado que el uso de combustibles alternativos provenientes
de fuentes renovables como algas, jatropha o residuos lignocelul6sicos pueden alcanzar a
reducir la huella de carbono de los aviones hasta un 80% en comparacion con el combustible
de origen fosil.

Al biocombustible para la industria de aviacion proveniente de fuentes renovables se le
conoce como bioturbosina, o queroseno parafinico sintético (SRK, por sus siglas en inglés,
Synthetic Renewable Kerosene).

Para la produccion de este combustible existen diferentes procesos de acuerdo con la ASTM
D7566 como: a) Sintesis por Fischer-Tropsch (FT), b) Hidroprocesamiento de ésteres y

acidos grasos (HEFA), ¢) Hidrotratamiento de las parafinas obtenidas por fermentacion de

e
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azucares, d) Alquilacion de arométicos ligeros de fuentes no petroleras y €) Alcohol a
turbosina (ATJ).°

Se han estudiado diversas fuentes de biomasa para la produccion de biocombustibles, de las
que destacan en México las siguientes: Jatropha Curcas L. (Piidn mexicano), Higuerilla,
Palma de aceite, Soya, Aceite de cocina usado, Algas, Cafia de azlicar y se han investigado
sus propiedades por diversos autores.%-%2

Actualmente en México no se cuenta con alguna biorrefineria para la produccion de
bioturbosina. Por tal motivo es importante realizar estudios técnicos y economicos basados
en las condiciones actuales que se presentan en el pais, con la finalidad de tener una
prospectiva de lo que ocurriria de acuerdo con los factores importantes en la construccion de
este tipo de proyectos, brindando una vision general del proceso, sus ventajas y desventajas.
Este estudio presenta cambios a las metodologias de investigacion para estudios técnicos y
econoémicos en la produccion de biocombustibles,?3-2° tales como la implementacion de la
integracion energética (método Pinch) y la optimizacion del proceso a través de un disefio de
experimentos. Por la importancia de los estudios técnicos y econdémicos, y la innovacion de
nuevas tecnologias para la produccion de combustibles de aviacién a través de biomasa, el
objetivo de este trabajo fue simular un proceso para la produccion de bioturbosina y obtener
las condiciones de operacion dptimas para generar bioturbosina de manera rentable y a
precios competitivos en comparacion con la turbosina fosil.

Lo anterior se logroé simulando un proceso para la produccion de bioturbosina, a través de
dos escenarios de simulacién haciendo la suposicion que lo que ocurra en la simulacion
sucedera de forma industrial y los costos obtenidos son una prospectiva de los que puede
pasar de forma industrial en una evaluacion de proyecto. Cabe sefialar que en este estudio de
investigacion no se considerd el escalamiento de equipos ni una ingenieria de detalle, solo se
realizé la ingenieria basica de los escenarios propuestos con su optimizacion.

Obtener un disefio de proceso con las condiciones Optimas de operacidn, generara un proceso
rentable y con precios accesibles de compra de bioturbosina en comparacion con la turbosina

de origen fosil.
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Capitulo I: Generalidades

En este capitulo se presentan las generalidades, partiendo del crecimiento de la industria de
la aviacion en el mundo y en México; y sus consecuencias ambientales. Se presentan detalles
del proceso de Hidrotratamiento de Esteres y Acidos Grasos (HEFA) y la biomasa disponible
en Mexico para la produccién de biocombustibles. EI desarrollo de nuevos procesos de
produccion de combustibles de aviacion basados en biomasas disponibles en México
representa una alternativa importante para reducir significativamente las emisiones de COx.
Ademas, se reportan diferentes estudios técnicos y econdmicos, realizados para evaluar la
factibilidad de biorrefinerias en la produccion de combustibles limpios con diferentes

materias primas.

1.1 Industria internacional de aviacién

El ndmero de vuelos de la industria de aviacion ha incrementado, de acuerdo con las
estadisticas mundiales de aviacion se estima que en el afio 2004 se realizaron 23.8 millones
de vuelos y, en 2018 un aproximado de 38.1 millones de vuelos en el mundo. Esto indica que
el uso de la aviacion como medio de transporte a nivel mundial ha crecido y se espera
continte creciendo con el paso de los afios.?’

El crecimiento anual en el nimero de vuelos previsto para el sector de la aviacion es del 5%
hasta el afio 2030 y se espera un estimado de 16 billones de vuelos para el afio 2050 segun la
proyeccion de la Asociacion Internacional de Transporte Aéreo (IATA).28

Los combustibles de origen fésil hasta hace algunos afios habian sido el inico combustible
disponible para las turbinas de los aviones. A diferencia de cualquier otro sector, el transporte
aéreo depende en gran medida de este combustible de alta densidad energética.?®

Existen dos tipos principales de combustibles de aviacion. EI combustible mas empleado
internacionalmente es el Jet A-1, seguido del Jet A. En México este tipo de combustible se
le conoce comUnmente como turbosina y se clasifican por su punto de congelacién para ser
considerada Jet A-1 o Jet A. Esta especificacion junto con algunos requerimientos necesarios
para asegurar la calidad del combustible se especifican en el método estdndar de prueba
internacional ASTM D1655-15d.%°, como se muestra en las Tablas 1y 2.
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Tabla 1. Especificaciones para Jet A-1 por la ASTM D1655-15d*

Propiedades requeridas Valor Método ASTM
Contenido maximo de aromaticos (% volumen) 26.5 D6379

Contenido total de azufre maximo (% peso) 0.3 D1266, D2622, D4294, D5453
Punto de inflamacion minimo (°C) 38 D56, D93, D3828

Densidad a 15°C (minimo-maximo) (kg/ m?) 775-840 D1298, D4052

Punto de congelacion méaximo (°C) -47 D5972, D7153, D7154, D2386
Viscosidad maxima a -20°C (mm?/s) 8.0 D445, D7042

Calor neto de combustion minimo (MJ/kg) 42.8 D4529, D3338, D4809
Contenido maximo de naftaleno (% volumen) 3.0 D1840

Estabilidad térmica méxima caida de presion del filtro

(mm Hg a 260°C) 25 D3421

Aditivo antioxidante maximo (mg/L) 24

Aditivo inhibidor de hielo (% volumen) 0.07-0.15

Por otro lado, las especificaciones necesarias para la turbosina en México se muestran en la
Tabla 2.

Tabla 2. Especificaciones de la turbosina en México (NOM-016-CRE-2016)*

Propiedades requeridas Valor Método ASTM

Contenido total de azufre maximo (% peso) (mg/kg) 300 D4294, D5453, D2622

Contenido maximo de aromaticos (% volumen) 25 D1319, D5186

Punto de congelacion (°C) Jet A1I=—-47.0 D2386, D5972, D7153,
Jet A=—40.0 D7154

Punto de ebullicion inicial (°C) 162.7

Punto de ebullicion final (°C) 300 D86, D2887, D7345

Punto de inflamacion (°C) 38 D56

Viscosidad maxima a -20°C (mm?/s) 8000 D445, D7042

Densidad a 20°C (kg/m?) 772.2 D1298, D4052

Poder calorifico (MJ/kg) 42.8 D4529, D3338, D4809

Acidez total (mg KOH/qg) 0.10 D3242

Contenido de FAME (g) 5 D7797

Para el caso de la bioturbosina se requieren las siguientes especificaciones segun la norma
internacional ASTM D7566.

Tabla 3. Especificaciones de la bioturbosina®?3?

Propiedades requeridas Valor Método ASTM

Punto de inflamacion minimo (°C) 38 D56, D3828

Densidad a 15°C (minimo-méaximo) (kg/m?3) 730-770 D1298, D4052

Punto de congelacién maximo (°C) -40 D5972, D7153, D7154, D2386
Contenido méaximo de cicloparafinas (% peso) 15 D2425

Contenido maximo de aromaticos (% peso) 0.5 D2425
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1.2 Industria de la aviacion en México

Los origenes de la industria de la aviacion en México datan del afio 1911, cuando la empresa
Moisant International Aviators realiz6 una gira en México, con el objetivo de promocionar
la comercializacién de sus aviones. Se hicieron demostraciones enfocadas a exponer la
eficacia de los aviones en campafas militares.®*

El 30 de noviembre de 1911 durante el gobierno de Francisco |. Madero, este fue invitado a
participar en un vuelo de exhibicion, a bordo de un avion Deperdussin de dos plazas,
convirtiéndose asi en el primer mandatario en volar en un aeroplano. Como consecuencia, el
presidente Madero quedo impresionado y autorizd la compra de cinco aviones, para lo cual
mando a estudiar a cinco mexicanos a la escuela Moisant Aviation School en Nueva York,
que después serian conocidos como los “primeros cinco”.*®

Los hermanos Juan Pablo y Eduardo Aldasoro en 1912, lograron construir el primer motor
de explosion interna para un avion en México.3®

El 7 de abril de 1913, Victoriano Huerta consciente de la importancia del uso de esta nueva
tecnologia, mando a conformar la primera Escuadrilla Aérea de la Milicia Auxiliar del
Ejército Federal. Este hecho fue de vital importancia para desarrollo de los vuelos
comerciales en México, estos pilotos crearon el camino hacia los vuelos comerciales. Estos
hechos histdricos en México fueron el inicio de muchos avances tecnoldgicos en materia de
aviacion.®

La industria mexicana de aviacion al igual que en otras partes del mundo ha crecido de forma
significativa. En la Figura 1, se observa un aproximado de miles de pasajeros por afio que
hacen uso de este servicio y su crecimiento anual en México de 1991-2017. Segln la
Secretaria de Comunicaciones y Transporte (SCT)®' en el afio 1991 se registraron 17,667,000
pasajeros, esta cifra siguid en aumento a través del tiempo hasta alcanzar los 90,445,000
pasajeros en 2017. La industria de la aviacién en México tiene una tasa de crecimiento media
anual del 5.2%.

En la actualidad, México cuenta con aproximadamente 62 aeropuertos registrados a nivel
nacional. Los principales aeropuertos en México se encuentran en la Ciudad de México,

Cancun, Guadalajara, Monterrey, Tijuana y Puerto Vallarta.
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Figura 1. Pasajeros por afio en México (Elaboracion propia datos de referencia®’)

Segun la Aeropuertos y Servicios Auxiliares (ASA),*® el aeropuerto de la Ciudad de México

recibi6 alrededor de 1,843,192 pasajeros en enero del afio 2017 y en el mismo mes del afio
2019 un total de 1,997,201, i.e. del 2017 al 2019 se presentd un aumento de 154,009

pasajeros, esta tendencia es evidente también en otros aeropuertos principales de México,

vease Figura 2.
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Figura 2. Aeropuertos mas transitados en México (Elaboracion propia datos de referencia®)

De acuerdo a datos de la Secretaria de Energia (SENER),*® el aumento en la industria de la

aviacion en México generé un problema en la produccion de turbosina, a partir del afio 2013

la demanda de dicho combustible superd la oferta. Derivado de lo anterior el gobierno de

6
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México tomo la decision de importar dicho combustible de otros paises, tal como se muestra
en la Figura 3.
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Figura 3. Produccion y demanda de turbosina en México en miles de barriles diarios (Elaboracion
propia datos de referencia®)
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De acuerdo con Aeropuertos y Servicios Auxiliares (ASA),*° se consumid 5,260,869.96 litros
de turbosina en la Ciudad de México en el afio 2018.

La demanda de dicho combustible y los impactos ambientales han generado la busqueda de
nuevas alternativas tecnoldgicas y economicas que permitan tanto reducir los efectos
ambientales generados por la guema de combustible fosil de aviacién con un menor impacto

ambiental como mejorar la seguridad energética.

1.3 Impacto y medidas ambientales a nivel internacional y en México

El impacto ambiental generado por las emisiones de CO> provenientes de la industria de la
aviacion ha generado un nuevo desafio a la sociedad. EIl uso de 1 kg de combustible de
aviacion genera aproximadamente 3.2 kg de CO.. Desde los inicios de la Ilamada revolucion
industrial (1760-1840), la concentracion atmosférica de CO2 aument6 de 280 ppm en el afio
1850 a 408 ppm en 2018.#* En la Figura 4 se observa el incremento de CO2 generado por el
hombre desde el afio 1980 a 2018.%2

En respuesta a los problemas ocasionados por las emisiones de gases de efecto invernadero,
en el afio 2015 en colaboracion de 197 paises se cre0 el acuerdo de Paris dentro del marco de

las naciones unidas sobre el cambio climéatico para mitigar el aumento de la temperatura
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media mundial.*® Para lograr este objetivo la concentracion atmosférica de CO. se debe
mantener menor a 450 ppm y, a partir del 2021 Gnicamente disminuir las emisiones de CO..
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Figura 4. Emisiones de CO, en el mundo (ppm) (Elaboracion propia datos de referencia®?)

Desde el inicio de la década de los 2000’s los gobiernos y la industria han explorado,
especificado e introducido politicas u objetivos para controlar las emisiones de CO> del
transporte aéreo. Estos objetivos, directa o indirectamente, también afectan a la
investigacion, al desarrollo y uso de biocombustibles de aviacion.

La Asociacion de Transporte Aéreo Internacional (IATA)* anunci6 el objetivo de aumentar
el nimero de vuelos sin emisiones de carbono a partir del afio 2020, con una reduccion
posterior de las emisiones de CO2 al 50% del nivel de 2005 a 2050.

La Union Europea ha tomado las primeras medidas con el uso de energias renovables en la
industria de la aviacion a través de su programa denominado “Biofuels Flighpath” (Plan de
vuelo hacia los combustibles);*® en este plan se implementé el aumento al impuesto por
emisiones de carbono a la industria de la aviacion en el Esquema de Comercio de Emisiones
de la Unidn Europea (EUETS). Ademas, se establecieron metas en la reduccién de la
generacion de gases de efecto invernadero en un 50% para el afio 2050 en base a lo obtenido
en 2005.

La ATAG planteo recientemente tres metas globales:*® a corto, mediano y largo plazo. La
meta a corto plazo es mejorar a 1.5% anual la eficiencia de combustibles del afio 2009 hasta

el 2020. La meta a mediano plazo es estabilizar las emisiones de CO; netas a los niveles del
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afio 2020 a través del crecimiento de neutralidad de carbono. La meta a largo plazo es reducir
al 50% las emisiones de CO; para el afio 2050 de acuerdo con las generadas por la industria
de la aviacion en el afio 2005. Para cumplir con estas metas se establecieron cuatro pilares de
accion climatica: 1) innovacion tecnologica y combustibles alternativos sustentables, 2)
eficiencia en las operaciones, 3) infraestructura y, 4) medidas basadas en el mercado.

Segun datos del Banco Mundial de Datos,*” las emisiones de CO, han aumentado a nivel
mundial y México ha contribuido en gran medida con dicho problema. Las emisiones de CO»
producidas en México en el afio 1960 fueron de 1.653 toneladas métricas per capitay en 2014
la cifra aument6 2.33 veces alcanzando una cifra de 3.866 toneladas métricas per capita, esto
se observa en la Figura 5.
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Figura 5. Emisiones de CO, en México (é?gsboracién propia datos de referencia*’)
De acuerdo con el Instituto Nacional de Ecologia y Cambio Climatico (INECC),*® el CO2 es
el gas que mas se emite en México alrededor del 71% de las emisiones a nivel nacional,
seguido del metano con un 21%. Asimismo, de las emisiones producidas el 64% corresponde
al consumo de combustibles fésiles; el 10% son generadas por los sistemas de produccién
pecuaria (ganaderia); el 8% proviene de los procesos industriales; el 7% se emite por el
manejo de residuos; 6% por las emisiones derivadas de la extraccion de petroleo, gas y
minerias; y, por ultimo, el 5% por actividades agricolas. En el &mbito mundial, México
contribuye con alrededor del 1.6% de las emisiones de GEI (Gases de Efecto Invernadero),

por lo tanto, se ubica en la posicion nimero 13 de paises contaminantes.
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En el afio 2016 en la 222 Conferencia de las Partes (COP22),*° el gobierno de México se
comprometid voluntariamente a reducir en un 25% sus emisiones de gases efecto invernadero
(GEI) para el afio 2030. Para lograr este compromiso se dispuso el uso de diferentes
alternativas industriales en colaboracion con la Organizacion de Aviacion Civil Internacional
(ICA0).% Estas alternativas van desde la renovacion de la flota de aviones en curso, mejoras
operacionales y la que se ha planteado sea la de mayor contribucién al cambio climatico, el
uso de combustibles renovables de aviacion. De acuerdo con estudios realizados por la ICAO,
el uso de combustibles renovables de aviacion podria reducir de manera considerable las
emisiones de CO2, ya que, como se observa en la Figura 6, tiene el mayor impacto entre las

alternativas propuestas para reducir tales emisiones.

Emisiones de CO2

Linea Base

2000 2020 2050
Linea del tiempo
Figura 6. Metas y alternativas para reducir las emisiones de CO, por la aviacion®

Con el fin de encontrar alternativas tecnologicas sustentables, la Secretaria de Energia
(SENER) en colaboracion con el Consejo Nacional de Ciencia y Tecnologia (CONACYT)
crearon el CEMIE-Bio (Centro Mexicano de Innovacion de Energia-Biomasa). Este centro
estd conformado por cinco clusters, cada uno enfocado en un combustible distinto:
biocombustibles solidos, bioalcoholes, biogas, biodiesel y bioturbosina. El cluster
bioturbosina presenta cuatro lineas de investigacion: 1) Biomasa, 2) Transformacion, 3)
Anélisis de ciclo de vida, y 4) Mercado. Enfocado en estudiar el procesamiento de biomasa
mediante las tecnologias HEFA y ATJ.%!
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1.4 Biomasa

La biomasa es el material organico que mas ha sido utilizado como combustible a lo largo de
toda la historia de la humanidad. Las fuentes de biomasa pueden ser plantas, residuos, grasas
animales, desechos de seres vivos, etc. La biomasa proporciona, segin su origen y
procesamiento, energia Gtil y factible de aprovechar como combustible desde el punto de
vista econdmico en sus tres formas fisicas.>?

México siendo un pais que se encuentra en etapa de desarrollo para la produccién de
biocombustibles, concentra una gran cantidad de fuentes de biomasa que pueden
transformarse mediante tecnologias disponibles. De las diferentes materias primas
disponibles en México para tal propdsito destacan por su rendimiento de aceite la jatropha,
higuerilla, sorgo dulce, ricino, algas, palma de aceite, cafia de azucar, soya, maiz y residuos
lignocelulosicos.

En la Tabla 4, se observan los rendimientos en litros de aceite por hectarea y el costo
promedio por litro en México de las diferentes materias primas. Los precios pueden variar de

acuerdo con la calidad y su método de obtencién.

Tabla 4. Materias primas, rendimiento por hectarea y costo ($MXP/L)>*°

Materia prima Rendimiento de aceite Pesos
(L/Ha) (MXP)/L

Palma de aceite 5,000-5,500 40-70
Higuerilla 1320 30-80
Jatropha 730 50-100
Girasol 665 40-60
Soya 289 28-43
Grasa de animales - 8-20
Aceite vegetal usado - 2-8
Canfa de azucar - -
Bagazo de cafia - 0
Residuos lignoceluldsicos - 0

Las materias primas mas representativas de acuerdo con su contenido de aceite por hectarea
son la Palma de aceite, Higuerilla'y Jatropha Curcas; con 5000, 1320 y 730 litros por hectarea,

respectivamente.

11
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Pifibn mexicano (Jatropha Curcas L.)

El pifion mexicano, también conocido como Jatropha Curcas L., es una planta originaria de
Mesoameérica, por lo que en México existe una amplia variedad genética de ella y ha llegado
a ser muy popular debido a sus capacidades y diferentes usos en distintas areas tales como
medicina, biopesticidas, fabricacion de jab6on y biocombustibles, como el caso del biodiesel.
Los principales productores de esta planta son India y Mozambique. Se trata de una especie
perenne (aquella que vive durante mas de dos afios), con alto rendimiento de aceite entre 26.4
y 56.9 % peso de acuerdo con su genotipo. >4

Las frutas son inicialmente verdes y con el paso del tiempo se tornan de color café oscuro o
negro. Cada fruto produce tres almendras negras de 2 cm de longitud y 1 cm de diametro,
como se observa en la Figura 7. La planta solo necesita de 3 meses, desde la floracion hasta
la madurez de la semilla y presenta una vida productiva entre 45 y 50 afios; es de rapido
crecimiento y alcanza una altura aproximada de 2 a 3 metros y en condiciones especiales 5 a
8 metros. Se beneficia en climas tropicales o subtropicales con una temperatura media anual
de 24°C. Se desarrolla en altitudes sobre el nivel del mar hasta 1,200 m preferentemente y
con una precipitacion pluvial de 300 a 1,200 mm. Crece casi en cualquier tipo de suelo,
incluso en tierras cascajosas, arenosas y salinas, aunque prefiere condiciones de suelos
francos, franco-areno-arcillosos y limo. El aceite obtenido del prensado de las semillas es de
uso directo para mas de un centenar de productos en la industria quimica, aunque
principalmente esta siendo usado en la produccién de biodiesel. El aceite de Jatropha se

considera ideal en la produccion de biocombustibles en México.®

| _
Figura 7. Semilla de Jatropha Curcas L.*

e
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La Secretaria de Agricultura, Ganaderia, Desarrollo Rural, Pesca y Alimentacion
(SAGARPA) en colaboracién con el Instituto Nacional de Investigaciones Agricolas y
Pecuarias (INIFAP), desarrollaron tres variedades de Jatropha que producen rendimientos
hasta de 3 toneladas por hectéarea de grano. De acuerdo con reportes de la SAGARPA,™ se
obtuvieron 85y 109.38 toneladas de Jatropha en 2016 y 2018 respectivamente, y se esperan
182.57 y 255.75 toneladas para el afio 2024 y 2030 respectivamente.

El aceite de Jatropha Curcas L. se encuentra compuesto principalmente de triglicéridos que
a la vez estdn formados principalmente de cadenas saturadas, monoinsaturadas o
polinsaturadas y largas de acidos grasos. La composicion de acidos grasos presentes en el

aceite de Jatropha se puede observar en la Tabla 5.

Tabla 5. Perfil de acidos grasos del aceite de Jatropha Curcas L.>

Componente Estructura %o peso
Acido miristico C14:0 0.06
Acido palmitico Ci6:0 15.85
Acido palmitoleico Cis:l 0.90
Acido esteérico Cis:0 6.90
Acido oleico Ci:l 41.7
Acido linoleico Cis:2 34.71
Acido linolénico Cis:3 0.33
Acido cis-11-eicosenoico Cx:1 0.18

Cn:m (n=ntmero de carbonos; 0: saturados, 1: monoinsaturados, 2,3: polinsaturados)

De acuerdo con los reportes del Comite Nacional Sistema Producto Oleaginosas en el pais
se estimaron alrededor de 2.6 millones de hectareas con potencial para el cultivo del pifion
mexicano. Los estados de la Republica Mexicana que registraron la mayor superficie para
este cultivo son: Sinaloa, Tamaulipas, Guerrero, Chiapas y Michoacan; solo estos estados
cuentan con 1,585,050 hectareas para el cultivo del pifidn. La jatropha es una alternativa de
cultivo importante para la produccion de combustibles renovables porgque no es considerada

parte de la canasta basica de los alimentos.®’

1.5 Biocombustibles
Los biocombustibles son energéticos procesados a partir de materias primas renovables
producidas por los seres humanos y la naturaleza, a las cuales se les conoce cominmente

como “biomasa”. Pueden ser solidos, liquidos o gaseosos, y su finalidad es liberar a través
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de su combustion la energia contenida en sus componentes. Los biocombustibles se clasifican

de acuerdo con su tipo de generacion de combustible como se muestra en la Tabla 6.%8°

Tabla 6. Generacion de biocombustibles, biomasa y tecnologias

Generacion Fuente de biomasa Descripcion
Jugo de cafia de azucar, maizy Produccién de etanol o biodiesel mediante la
Primera remolacha. fermentacion.
Aceites 0 grasas animales. Transesterificacion o alcalinidad.

Segunda | Residuos agricolas y forestales. ~Sacarificacién-fermentacion y Fischer-Tropsch.

Biomasa no alimenticia, algas  Tecnologias de hidrotratamiento, pirolisis,
y aceites gasificacion, reformacion, acuosa, etc.
Bacterias genéticamente
Cuarta modificadas, por anhidrido
carbonico

Tercera

La bacteria es la que efectia la totalidad del
proceso de produccion de los biocombustibles

Los combustibles de primera generacion como su nombre lo indica son los primeros en
procesarse, la desventaja se encuentra en las fuentes de biomasa utilizadas debido a que
forman parte de la canasta basica de los alimentos, los de segunda generacion se les conoce
por el hecho de no formar parte de la canasta basica y son elaborados a partir de materias
primas no destinadas a la alimentacion y cultivables en terrenos no agricolas o marginales,
derivado de esto, no compiten con recursos hidricos que pueden destinarse para el alimento
humano, ademas, en México se plante6 producir combustibles de segunda generacion, dichos
combustibles pueden ser generados por la Jatropha Curcas L., higuerilla, camelina, aceite
vegetal usado, etc. ElI uso de estos combustibles provee de ciertos beneficios tanto,
econdmicos, energéticos, sociales y ambientales;*® los de tercera generacion son conocidos
por ser de alto rendimiento en la produccién de biocombustibles, por Gltimo, la cuarta
generacion se refiere a los biocombustibles producidos a partir de bacterias genéticamente

modificadas, las cuales emplean anhidrido carbdnico o alguna otra fuente de carbono.>®%

1.5.1 Bioturbosina

La bioturbosina o combustible renovable de aviacion, que se denomina técnicamente como
bioquerosenos parafinicos sintéticos o queroseno parafinico sintético (BKPS o KPS), es un
biocombustible conformado por una mezcla de hidrocarburos lineales y ramificados; su

densidad energética y sus propiedades fisicas son similares a las de la turbosina de origen
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fosil. La similitud de las propiedades es de gran importancia, debido a las condiciones
extremas de temperatura y presion a la que es sometido el combustible durante el vuelo.

La principal diferencia de la bioturbosina con respecto a la turbosina radica en la ausencia de
aromaticos. Esto provoca que su densidad esté por debajo del minimo permisible. Dicha
desventaja es superada cuando el combustible es mezclado con combustible de origen fosil.
La ASTM D7566% establece el uso de mezclas de bioturbosina con turbosina fésil con un

maximo permisible del 50% en mezclas.

1.5.2 Biodiesel - Esteres metilicos de acidos grasos (Fatty Acid Metyl Esters - FAME)
La mezcla de ésteres metilicos de acidos grasos (FAME), en un 95% peso es comunmente
conocido como biodiesel. El biodiesel es producido mediante una reaccion de

transesterificacion de triglicéridos con metanol, véase Figura 8.

Trigliceridos Metanol FAME Glicerol
(0]
O)J\CnH(Zn-l)
(0]
1 5 H,C—OH
o C.H NaOH HC—OH
0 2" Y(2n-1) + 3CH,;0H 3 CH,4 —O—&—CNH% 4 Hzé_OH
O)J\ CoHon1y

Figura 8. Reaccidn de triglicéridos para la produccién de biodiesel

Los FAME presentan diferentes propiedades quimicas al diesel derivado del petroleo, dando
como resultado incompatibilidad en la infraestructura, menor contenido de energia y
problemas de rendimiento en climas frios. La diferencia quimica més importante entre el
biodiesel y el diesel de petrdleo es que el primero contiene compuestos que tienen en su
estructura molecular atomos de oxigeno lo que provoca que las moléculas sean polares e
hidrofilias. Las moléculas de oxigeno también agregan masa extra, lo que disminuye el
contenido de energia y aumenta el punto de congelacion, en comparacion con el diesel.®* Un
resumen de las propiedades requeridas para el biodiesel se muestra en la Tabla 7 de acuerdo
con la Norma ASTM D6751-09.2
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Tabla 7. Especificaciones del biodiesel®*®*

Propiedad Valor Método ASTM
Punto de inflamacion minimo (°C) 93 D93
Viscosidad cinematica maxima (mm?s) 6.0 D445
Glicerina libre por masa (%) 0.020 D6584
Oxigeno (%) 11
Densidad (g/ml) 0.883
Contenido de azufre (ppm) <10 D5453
Valor calorifico (MJ/kg) 38
Punto de congelamiento méximo (°C) -5
Intervalo de destilacion (10-90) % 340-355 D1160
Contenido de éster (% peso) 96.5
NUmero de cetano 47 D613

1.6 Alternativas de proceso para la produccion de bioturbosina
De acuerdo con las especificaciones de producto establecidas por la ASTM D7566, se pueden

considerar cinco procesos para la produccién de bioturbosina, véase Figura 9.

Sintesis por Fischer-Tropsch

| Hidrotratamiento de ésteres y acidos

grasos

Procesos para la pr_oduccién Hidrotratamiento parafinas obtenidas
de bioturbosina ’ ; i6n de azd
(ASTM D7556) por fermentacion de azicares

Alquilacién de aromaticos ligeros

Alcohol a bioturbosina (ATJ)

Figura 9. Procesos para la produccion de bioturbosina de acuerdo con la ASTM D7566

1.7 Hidroprocesamiento de ésteres y acidos grasos (HEFA)

El proceso de hidrotratamiento de ésteres y acidos grasos (HEFA, por sus siglas en ingleés,
Hydroprocessed Esters and Fatty Acids) o también conocido como turbosina renovable
hidroprocesada (HRJ, Hydroprocessed Renewable Jet), es un proceso que ha adquirido un
reciente interés en la produccién de bioturbosina, las especificaciones de su producto son
consideradas por la ASTM D7566 en 2011.°
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Actualmente el proceso HEFA se considera en estado maduro y, existen procesos a escala
comercial. Casi todos los procesos comerciales del mundo con tecnologia HEFA producen
principalmente diesel; pero a partir de 2016 “California’s Alternative Air Fuels” se convirtio
en la primera instalacion en ademas producir bioturbosina. Las dos principales tecnologias
utilizadas en el mundo para producir bioturbosina por el proceso HEFA son los procesos de
NESTE y ENL.5 La tecnologia HEFA considera el uso de aceites vegetales 0 animales,
ésteres metilicos y/o grasas animales como materia prima y consta principalmente de tres
etapas: 1) hidrotratamiento, 2) hidroisomerizacion e hidrodesintegracion y, 3) separacion de

productos.

1.7.1 Hidrotratamiento

La primera etapa del hidrotratamiento se lleva a cabo en un reactor donde ocurre la
hidrogenacion del doble enlace de las cadenas de acidos grasos de los triglicéridos, acidos
grasos libres o ésteres junto con la remocion de oxigeno sobre los sitios metalicos del
catalizador.%%% En esta etapa se han estudiado tres posibles rutas de reaccion de manera
competitiva. Estas son: hidrodesoxigenacion (HDO), descarboxilacion (DCX) e
hidrodescarbonilacion (HDCN), la selectividad de cada reaccion dependera de las
condiciones de operacién y el catalizador empleado. Las rutas de reaccion se pueden observar

en la Figura 10.

Triglicéridos

o o)
H
O)(I)\Cn @n-1) O)(I)\C”H(znﬂ)
+3H; +3H o
O)CI)\ CnH(Zn-l) - . O)(])\ CnH 2 )I\
Cn

on+l) — = 3
@) OH

Hidrogenacion
oJJ\ CnH O)I\ CnH

(2n-1)

Acidos carboxilicos Propano

H + CgHy
(2n+1)

(2n+1)

+9H,
+3H,

3|C(n)H<2n)]+ CO; 3[C(n)H(zn>]+ CO+ H,0  3[ClipHiniz)+ 2H:0
DC HDCN HDO

Figura 10. Ruta de conversion de triglicéridos a hidrocarburos®’
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Remover el oxigeno de los triglicéridos puede ocurrir a través de diferentes reacciones como:
1. La hidrodesoxigenacién (HDO) es la reduccién completa de las especies oxigenadas,
esta produce un alcano con el mismo numero de &tomos de carbono que el acido graso
original y dos moléculas de agua.
2. Ladescarboxilacion (DC) puede ocurrir en ausencia de Hz, esta produce una molécula
de alcano y una de COs..
3. La hidrodescarbonilacion (HDCN) requiere la presencia de una molécula de Hz y

produce una molécula de alcano méas una de H20 y una de CO.%’

El hidrotratamiento de aceites vegetales produce principalmente hidrocarburos de cadenas
lineales saturadas Ci5-Cig y propano. El hidrotratamiento efectivo de aceite de Jatropha
Curcas L. produce principalmente una mezcla de gas, agua y, liquido compuesta de
hidrocarburos de cadenas lineales en el intervalo de CisHs2 y Co1Haas, la cual se encuentra
comprendida en el intervalo de punto de ebullicion del diesel, y por provenir de fuentes
renovables se le conoce como “diesel verde”.% Se tienen reportados diversos estudios para
el hidrotratamiento de aceites provenientes de distintas fuentes renovables y el tipo de
catalizador empleado.

Guzman et al.®® obtuvieron diesel verde con un alto nimero de cetano mediante el
hidroprocesamiento de aceite de palma usando un catalizador convencional de NiMo/y-
Al>QO3, con una presion de H: en el intervalo de 40-90 bares y una temperatura de 350 °C. De
este experimento se obtuvieron como productos principalmente C16Hzs y C1gHas.

Liu et al.,>® emplearon un catalizador de Ni-Mo soportado en SiO.-AlOs para el
hidrotratamiento de aceite de Jatropha. Las condiciones fueron a 350 °C, una presion de H»
de 4 MPa, una relacion molar Hz/aceite de 800 y un LHSV de 7.6 h'.

Robota et al.” utilizaron un catalizador de 3% peso Pd/Carbono para la desoxigenacion en
un reactor tubular con aceite de algas. La relacion molar Ho/aceite fue ligeramente superior
de 30 y una temperatura de 350 °C. Como resultado, la conversion de triglicéridos a alcanos
no se llevo a cabo de forma completa. Se observo la presencia de un remanente de
triglicéridos en el fondo del reactor. Estos fueron separados de los alcanos por destilacion y
realimentados al reactor utilizando los mismos flujos de aceite e hidrogeno. Los alcanos
principales de la reaccion fueron C17Hszs y CigHas.
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Liu et al.'® realizaron estudios de hidrotratamiento con aceite de higuerilla empleando
distintos catalizadores: Ni/SAPO-11, Ni/H-Beta, Ni/ZSM-5 y Ni/USY. Estos catalizadores
fueron probados en un micro-reactor de lecho fijo con flujo continuo. La conclusion de dichos
experimentos da como resultado que el catalizador con mejor actividad es el de Ni/SAPO-11
con una conversion del 99% y un rendimiento de 95.4 % en el intervalo de C16-C19 @ Una
temperatura de 300 °C.

Chen et al.”* investigaron el hidrotratamiento de cadenas largas insaturadas de FAME para
la produccion de combustibles bajo un catalizador de Ni/HZSM-5. La temperatura y la
presion juegan un papel importante en la conversion de FAME y en la selectividad de
gasolinas o turbosina. El hidroprocesamiento con un catalizador de 10% peso Ni/HZSM-5 a
280°C, una presion de Hz de 0.8 MPa, LHSV de 4 h'! y una relacién molar de Ha/aceite de
15, da como resultado una alta selectividad de 88.2% para compuestos de alcanos liquidos,
aproximadamente 8% gasolinas, 32.5% turbosina y 47.7% diesel. La desactivacion del
catalizador fue causada por el carbono depositado en los sitios activos, el cual provoca
problemas de taponamiento de poros.

Hachemi y Murzin? estudiaron a través de experimentacion y el modelado cinético la
hidrodesoxigenacion (HDO) de FAME sobre catalizadores de 5% Ni/H-Y-80 y 5% Pd/C
dentro del intervalo de hidrocarburos de diesel verde. Los experimentos fueron desarrollados
en un reactor semi-batch con una temperatura de reaccion de 300°C y una presion de 30 bar.
Obteniendo un modelo cinético para la conversion mediante el hidrotratamiento de FAME y
triglicéridos contenidos en dos grupos de moléculas de Ci6 y Cis.

Cheng et al.” realizaron el estudio de hidrotratamiento de la micro-alga Nannochloropsis
oceanica bajo un catalizador de Ni-Y. Se obtuvo una conversion de la micro-alga de 91.5%
con una selectividad de hidrocarburos en el intervalo de bioturbosina de 56.2% con una
inyeccion de alimentacion de 0.02 mL/mina 275 °C en un reactor continuo de cama fija. Una
relacién de isomerizacion de 46.4% fue lograda y atribuida a las condiciones optimizadas de
la reaccion, asi como la selectividad presentada por el catalizador.

1.7.2 Hidroisomerizacion e hidrodesintegracion de parafinas
La hidroisomerizacion es clave en la obtencidn de parafinas ramificadas (isomerizadas). Este

tipo de reacciones se llevan a cabo principalmente con el uso de catalizadores selectivos,
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como es el caso de las zeolitas u otros soportes acidos. Las parafinas normales (lineales) en
el intervalo de punto de ebullicion del diesel tienen cominmente un nimero de cetano mayor
que el de sus isdmeros ramificados. Sin embargo, las iso-parafinas presentan puntos de
congelacion mas bajos que las n-parafinas. Estas reacciones son bastante rapidas con
pequefios efectos de calor. La conversion por efecto de la temperatura aumenta y por lo tanto
la produccion de isdbmeros, sin embargo, las reacciones de isomerizacion por ser ligeramente
exotérmica se favorece termodinamicamente a bajas temperaturas, menores de 200°C, bajo
espacio-velocidad y baja presion de hidrogeno.’#
Un ejemplo de la hiroisomerizacion es el caso del n-hexano a isohexano que se presenta en
la Figura 11.7

- - /\/\/ +H,

NN ————

n-Hexano

RON:24.8
Punto de fusién: -95.6 °C

iso-Hexano
RON:73.4
Punto de fusion: -154 °C
Figura 11. Isomerizacion de hexano a isohexano

La hidroisomerizacién es una reaccion tipica de la catalisis acida y pueden ser empleados
catalizadores de cloruro de alimina como soporte conteniendo metales nobles. Estos
catalizadores presentan una desventaja al ser muy sensibles a las impurezas de la
alimentacion, tales como el agua.’

La hidrodesintegracion implica el uso de hidrogeno en la conversion de los componentes de
mayor peso molecular en una materia prima a productos mas ligeros. La isomerizacion y el
rompimiento del enlace C-C en moléculas grandes ocurre para producir hidrocarburos dentro
del intervalo de la gasolina, turbosina y diesel. Son reacciones relativamente lentas y, por lo
tanto, la mayor parte de la reaccion ocurre en la Gltima seccion del reactor. Tal tratamiento
requiere de temperaturas y presiones de hidrégeno altas para minimizar las reacciones de
polimerizacion de la cadena de carbonos que conducen a la formacion de coque. Las

principales reacciones de hidrodesintegracion son la desintegracion de olefinas y la
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saturacion de las parafinas, un ejemplo de este tipo de reacciones se muestra en Figura
12.77:798% | os rendimientos de la hidrodesintegracion se incrementa en alta temperatura de

reaccion, alta presion de hidrogeno (cte.) y bajo espacio-velocidad.

/\/\/\/\/ - /\/\/\/\/ +H,

wx
/YY\/
SR

[0

Figura 12. Reaccion de hidrodesintegracion con isomerizacion

\

Por lo tanto, para obtener un alto rendimiento de producto, es necesario controlar
cuidadosamente las reacciones de hidrodesintegracion. Las temperaturas del reactor se
controlan cuidadosamente para observar el alcance de cada una de las reacciones.

Las reacciones de hidroisomerizacion e hidrodesintegracion se llevan a cabo de manera

simultanea en un mismo reactor.

1.7.2.1 Cinética de la hidroisomerizacién e hidrodesintegracion

La produccion de biocombustibles a través de la hidroisomerizacion e hidrodesintegracion
es un area relativamente nueva de investigacion y particularmente enfocada al desarrollo de
modelos cinéticos y reactores. Los datos cinéticos reportados en la literatura son escasos para
hidroisomerizacion e hidrodesintegracion de diesel verde, por esta razédn es dificil encontrar
y utilizar datos cinéticos en este tipo de estudios de investigacion.

Calemma et al.®* investigaron la hidroisomerizacion e hidrodesintegracion de n-hexadecano,
n-octacosano y n-hexatriacontano, sobre un catalizador de 0.3% platino/silica alumina
mesoporosa en una microautoclave a 345, 360 y 380 °C; a una presion de hidrdgeno de 2 a
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13.1 MPa. Ellos propusieron una red de reacciones para el modelo cinético propuesto, como

se muestra en la Figura 13.

K

desintegracion (E)

k k
n-parafinas (A) —2>iso-parafinas (B) —— > productos desintegrados
desintegracion (C) T

1

desintegracion (D)
Figura 13. Red de reaccion de isomerizacion/desintegracion®

Donde, (A) es la concentracién de n-parafinas (parafinas lineales), (B) la concentracion de
iso-parafinas (parafinas ramificadas), (C), (D) y (E) son la concentracion de productos de la
desintegracion. De acuerdo con el esquema cinético, se pueden llevar a cabo cuatro rutas de
reaccion en la hidroisomerizacion e hidrodesintegracion, ki es la constante de velocidad de
la hidrodesintegracion de n-parafinas a través de la catélisis acida, k2 es la constante de
velocidad de la hidroisomerizacién de las n-parafinas, ks es la constante de velocidad de la
hidrodesintegracion de isoparafinas y, ks es la constante de velocidad de la desintegracion
térmica de n-parafinas. Ademas, los valores de las constantes de velocidad se presentan de
esta forma ko>ks>ks>k1. La conversién de las n-parafinas sigue una cinética de primer orden

con respecto al hidrocarburo.?!

1.7.3 Separacion de productos

La separacion de productos en el proceso HEFA es de vital importancia, debido a que de ella
depende el obtener los productos de valor agregado que van a ser comercializados y los
residuos o productos no deseados del proceso.

Una de las operaciones unitarias mas empleadas y estudiadas a traves de los afios para la
separacién de productos de interés es la destilacion. El objetivo de la destilacion es separar
en dos 0 mas productos una mezcla alimentada de dos 0 mas componentes. Los productos
del fondo son casi siempre liquidos, pero los destilados puede ser un liquido, un vapor o
incluso ambos.®

La mayoria de los componentes del petrdleo de fracciones pesadas no logran ser

especificamente identificados, por tal motivo es comdn agruparlos en un intervalo de

e
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temperaturas de ebullicion convenientemente seleccionado y denominados fracciones o
pseudocomponentes del petréleo. Cada fraccion se trata como si fuera una sola especie
quimica la cual se denomina pseudocomponente. Los tipos de fracciones de separacion
comdnmente conocidas son gas seco, gas LP, gasolina, turbosina, querosina, diesel, y

diversos gaséleos o aceites.®384

1.7.3.1 Tren de separacion

La separacion de productos mediante un tren de separacion o tren de destilacion tiene como
objetivo separar mezclas multicomponentes mediante arreglos de columnas, que puedan
generar los menores costos de operacién y de capital. Las opciones de secuencias de
separacion aumentan a medida que el nimero de componentes aumenta. Para la separacion
de N componentes, con una pureza esencial son necesarios (N-1) columnas con el fin de
separar completamente todos los componentes.3®

El orden en que son separados los componentes es determinante en los costos. El nimero de
posibles secuencias puede ser muy grande de acuerdo con el numero de compuestos a
separar; por ejemplo, con cinco componentes el nUmero de posibles secuencias de separacion

son 14, de este modo, con 10 componentes el nimero de posibilidades es cercano a 5000.

1.8 Estudios técnicos y econdmicos: Biorrefinerias

Una biorrefineria es una instalacion industrial donde se transforma biomasa en multiples
productos de valor agregado incluyendo combustibles, energia, quimicos y productos finales.
Actualmente, las biorrefinerias han adquirido una gran atencion ya que contribuyen a mejorar
la sustentabilidad, desde la reduccion de emisiones de gases de efecto invernadero y dar valor
agregado a los residuos organicos.®” Una parte importante para la instalacion de estas son los
estudios técnicos y econdmicos, como su nombre los indica se dividen en dos secciones:
técnico y econémico.

Un estudio técnico consiste en proponer, disefiar y analizar las distintas opciones tecnologicas
para producir los productos o servicios necesarios. Permite identificar los procesos, equipos,
maquinaria, materia prima e instalaciones necesarias para llevar a cabo el proyecto.® Las

partes que conforman un estudio técnico se pueden observar en la Figura 14.
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Andlisis de la
disponibilidad y costo de

Considerar el impacto ecolégico y ambiental |

Considerar las politicas socioecomicas, incentivos
y limitaciones

Evaluar las condiciones de infraestructura y medio
ambiente

Considerar las materias primas

Examinar el procesado industrial de materiales y
componentes

las materias primas e
insumos

Estudio técnico

Identificacion y estudio

Considerar las piezas de repuesto

Estudiar los suministros para necesidades sociales
y externas

INEBESEE!

Examinar los suministros de fabrica |

Describir y justificar la tecnologia seleccionada,
revisando su disponibilidad y posibles ventajas o

desventajas significativas, asi como ciclo de vida,
transferencia de tecnologia, capacitacion, control

de las tecnologias

Anélisis y determinacion

de riesgos, costos, aspectos legales,etc.

Describir el alcance y disefio del proyecto |

instrumentos, etc.

11

Resumir los requerimientos de equipos, |

Esquematizar el programa de produccion y

del tamafio 6ptimo del
proyecto

Determinacion de la
organizacion humana que

capacidad de la planta

Describir el entorno socioeconémico, las
necesidades de reclutamiento y capacitacion, y las
razones para el empleo de expertos extranjeros

se requiere para la
correcta operacion del
proyecto

Indicar las personas claves y el numero de
empleados totales

Figura 14. Partes de un estudio técnico®

Un estudio economico tiene como objetivo determinar las cantidades de recursos econémicos

necesarios para llevar a cabo un proyecto, tales como costos de operacion y costos de

capital &

Los costos de operacion o también conocidos como Operating Expenditure (OPEX), son los

costos de operacion diarios que la empresa genera cada dia para producir el servicio o

producto deseado. Estos costos de operacion pueden ser divididos en dos grandes grupos:

costos fijos y costos variables. Como su nombre lo indica los costos fijos son los que

permanecen estables a lo largo del periodo de operacion del proceso tales como mano de

obra, salarios, rentas, etc. Por otro lado, los costos variables son los que dependen de la

capacidad o produccién del proceso, como se muestra en la Figura 15.
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Costos de materia prima

Envases

Costos de energia eléctrica

Control de calidad

Otros costos

Costos de mano de obra

Costos de agua

Combustibles

Costos
Variables|
Operating
Expenditure
(OPEX)
Costos
Fijos

Mantenimiento

Los mayores gastos de operacion son las materias primas.

Existen dos tipos de envases: directo e indirecto.

El principal gasto se debe a los motores eléctricos, como
bombas, compresores, etc.

—_—
—
—_—
—_—

Son los costos requeridos para llevar un control adecuado
del producto.

Dentro de otros costos existen recuperacion de catalizador,
refrigerantes, uniformes, equipos de proteccion personal,
etc.

La mano de obra directa, es aquella que interviene
personalmente, la mano de obra indirecta, son supervisores,
jefes de turno, etc.

Lo minimo a considerar en el consumo son 150 litros por
trabajador, de acuerdo a la Secretaria del Trabajo.

Se considera cualquier tipo de combustible que se requiera;
como diésel, gasolina, etc.

Este tipo de costos depende de el tipo de mantenimiento
que se requiera dar.

Cargos de depreciacion y

amortizacion

Costos para combatir la

contaminacion

Los cargos de depreciacion y amortizacion, reduce el monto
de los impuestos, permiten la recuperacion de la inversion
por el mecanismo fiscal que la propia ley tributaria ha
fijado.

—

Con esto se trata de promover el uso de equipos
anticontaminantes y programas para dejar de contaminar.

Figura 15. Clasificacion de algunos costos de operacién (OPEX)®

Ademas de los costos de operacion presentados en la Figura 15, existen costos de operacion

adicionales, tal es el caso de los costos de administracion y venta. Los costos de

administracion son generados por parte de la administracion de la empresa y no estan

directamente relacionados con la produccion. Dentro de los gastos de administracion pueden

encontrarse los generados por departamentos de gerencia, direccion de planeacion,

investigacion y desarrollo, recursos humanos, finanzas, ingenieria y relaciones publicas,

pueden ser secretarias, papeleria, salarios de gerentes, etc.%® Los costos de venta son también

Ilamados mercadotecnia, estos costos abarcan la investigacion de nuevos mercados,

investigacion de nuevos productos, investigacion de mercados, publicidad, etc. También se

incluyen los costos generados por la generacion de licencias de venta del producto y permisos

gubernamentales. 8%
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Los costos de capital son conocidos como Capital Expenditure (CAPEX), estos son todos
los costos generados por la adquisicién de activos fijos con el fin de iniciar las operaciones
de la empresa. Estos bienes que adquiere la empresa para llevar a cabo el proyecto pueden
ser clasificados en dos campos: tangibles o intangibles. De los tangibles se pueden considerar
terrenos, edificios, maquinaria, equipo, mobiliario, vehiculos de transporte, herramientas y
otros. Por otro lado, los intangibles pueden ser consideradas las patentes, marcas, disefios
comerciales o industriales, nombres comerciales, asistencia técnica o transferencia de
tecnologia, puesta en marca, contratos de servicios, etc.%®

Por lo anterior, los estudios técnicos y econémicos son de gran importancia en el disefio de
procesos y a través de estos se obtienen las tecnoldgicas y condiciones 6ptimas de operacion

que permiten alcanzar los OPEX y CAPEX minimos, que generaran un proceso viable.

Incentivos a las energias renovables en México

La Ley del Impuesto Sobre la Renta (LISR) en el Articulo 34: Fraccion 13 se encuentra
vigente hasta la fecha desde el dia 30 de Noviembre de 2016,°* menciona que puede ser
depreciado o amortizado el 100% de maquinaria y equipo para la generacion de energia
provenientes de fuentes renovables o de sistemas de cogeneracidn de electricidad eficiente.
Para los efectos del parrafo anterior, son fuentes renovables aquellas que por naturaleza se
consideran inagotables, tales como la energia solar, eolica, hidraulica, geotérmica, y la
proveniente de la biomasa o de los residuos. Esto sera aplicable siempre que la maquinaria
se encuentre en operacién durante un periodo minimo de 5 afios inmediatos siguientes al
ejercicio en el que se efectué la deduccion.

El gobierno actual ha dejado de lado los incentivos gubernamentales para la industria de las
energias renovables y ha apostado por la industria petrolera y eléctrica a través de empresas
como PEMEX y CFE. Para fuentes renovables como la biomasa no se han presentado apoyos
hasta el momento.®2

En agosto del 2019, se presentd el Programa Estratégico Nacional de Tecnologia e
Innovacion Abierta (PENTA) como parte de una iniciativa de vinculacion por parte del
CONACYT para brindar apoyos a entidades publicas y privadas para desarrollar diversos

estudios, entre ellos transicion energética y sustentabilidad.®
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1.8.1 Estudios técnicos y econdmicos para la produccion de bioturbosina

Los estudios técnicos y econdmicos enfocados a la produccion de bioturbosina han recibido
una considerable atencion en la Gltima década, estos a través de diferentes materias primas y
procesos utilizados.

En el 2013 Klein-Machuschamer et al.,** realizaron el modelado de tres procesos para la
produccion de combustible de aviacion por microalgas, semillas de Pongamia pinnata y cafia
de azucar; usando el software SuperPro Designer considerando una escala de produccién de
61 millones de litros de bioturbosina por afio. Los resultados del analisis de CAPEX para el
escenario de microalgas fueron de $3,451, para la semilla de Pongamia $506 y el de
fermentacion fue $259, millones de USD. Por otro lado, el OPEX para el modelo de
microalgas fue de $984 millones USD, el de Pongamia de $303 millones USD, mientras que
el de fermentacion fue $253 millones USD. Para el escenario de microalgas el precio de venta
del combustible se establece en $8.44 USD/L, para Pongamia fue de $2.35 USD/L, mientras
que el de fermentacion fue de $1.89 USD/L. El analisis de sensibilidad del precio de la
materia primay otros factores puede reducir los precios del producto significativamente. Para
el escenario de microalgas el precio de producto fue de $2.42 USD/L, para Pongamia fue de
$1.60 USD/L y para la cafia de aztcar fue $1.05 USDI/L.

Natelson et al.,® estudiaron el proceso de produccion de bioturbosina a través del aceite de
camelina en Montana, EUA. Se considerd la tecnologia de descarboxilacion, la cual
considera tres epatas hidrolisis, descarboxilacion y reformacion; el modelado se llevo en
Aspen Plus® y el andlisis econdémico se llevé a cabo en Aspen Icarus Process Evaluator®. La
capacidad del proceso fue de 76,000 m® de bioturbosina. El costo total de la refineria fue de
$283 millones USD en 2014. Considerando la venta de subproductos el precio de venta de la
bioturbosina fue de $0.80 USD/kg. Se puede considerar un proceso rentable y competitivo.
En el afio 2016, Wang®® llevo a cabo un analisis técnico-econémico de la produccion de
bioturbosina a través de Jatropha cosechada en Taiwén. Se simularon dos escenarios: el
primero considerando desde la fruta de la Jatropha y el segundo solo consideré el aceite de
Jatropha como materia prima. ElI modelado de proceso se desarrollo en Aspen Plus®. La
capacidad del proceso fue de 2400 Tm/afio. De acuerdo con los resultados el CAPEX del
escenario fruta fue de $387 millones USD, mientras que el escenario de aceite fue de $284
millones USD. EI costo de operacion por afio del escenario fruta fue de $116 millones USD
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y del escenario aceite fue de $134 millones USD. El precio de venta del combustible fue de
$1.431 USD/L para el escenario fruta, mientras que para el escenario de aceite fue de $1.51
USD/L. De acuerdo con los resultados se puede decir que el escenario de aceite requieres los
menores CAPEX, sin embargo, presenta los mayores OPEX, caso contrario con el escenario
de fruta. Se puede considerar rentable el escenario de fruta debido a que los subproductos
pueden ser comercializados y esto aumentaria la rentabilidad del proceso.

Li et al., ® llevaron a cabo un estudio técnico y econdmico de la produccion de bioturbosina
con aceite de camelina producido en Canada. EI modelado de procesos se realizé con el
software SuperPro Designer VV9.5. La capacidad del proceso fue de 225 millones de litros. El
CAPEX requerido para esta biorrefineria fue de $63,236 millones USD. Considerando un
precio de aceite bajo de $0.43 USD/L los OPEX fueron de $165,463 millones de USD,
considerando un precio de aceite de $0.80 USD/L el OPEX fue de $269,201 millones USD
y, por ultimo, si se considera un precio de aceite de $1.22 USD/L el OPEX fue de $386,958
millones USD. Una mayor capacidad de produccién puede generar en un proceso rentable y
un precio de venta competitivo contra el de origen fosil.

Por otro lado, Klein et al.,*" realizaron un estudio técnico y econémico de una biorrefineria
para la produccién de bioturbosina con el objetivo de suplir el 5% del consumo de turbosina
en Brasil en 2014, correspondiente a 267 millones de litros de bioturbosina por afio. Se
realizaron estudios con diferentes tecnologias: HEFA, FT y ATJ y, materias primas como
Macauba, soya y palma. La simulacion de procesos se llevo a cabo en Aspen Plus®. Los
precios de venta de los productos de la biorrefineria fueron de $0.35 USD/L etanol hidratado,
$0.54 USD/L nafta verde, $0.50 USD/L de bioturbosina y $0.45 USD/L para diesel verde.
El CAPEX con menor valor en el escenario HEFA es el que considera aceite de soya como
materia prima con $520 millones USD. En el caso del escenario FT la cafia de azucar presento
el menor CAPEX de los procesos evaluados. El escenario ATJ con el menor CAPEX fue el
de etanol de primera generacién con $274 millones USD. El precio minimo de venta del
combustible con el escenario HEFA que usé aceite de palma fue de $0.74 USD/L, para aceite
de Macauba fue de $0.59 USD/L y el aceite de soya fue de $0.77 USD/L. Se puede considerar
rentable y competitivo en comparacion con el de origen fosil.

En la Tabla 8 se muestra un resumen de los diferentes estudios técnico y econdémicos para la

produccion de bioturbosina con diferentes materias primas.
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Tabla 8. Estudios técnicos y econdémicos para la produccion de bioturbosina

. . Precio del Costo de la biorrefineria ~ Capacidad del
Materia Prima : . Ref.
producto (millones de délares) proceso

Microalgas $2.42 USD/L $3451
Pongamia pinnata $1.60 USD/L $506 61 millones L/afio %
Cafia de azUcar $1.05 USD/L $259
Aceite de ricino $0.61 USD/L $283 76 millones L/afio %
Fruta de Jatropha $1.43 USD/L $387 o 2
Aceite de Jatropha  $1.51 USD/L $284 2400 Tm/afio
Aceite de ricino $0.80 USD/L $167 225[?;28%3 %
Aceite de Macauba  $0.59 USD/L $347 267 millones
Aceite de palma $0.74 USD/L $553 L/afio o
Aceite de soya $0.77 USD/L $520

1.9 Integracion de calor (Energia)

El calor es una de las formas de energia en el proceso quimico. El objetivo de la integracion
de calor es minimizar el consumo de insumos calientes y frios, mientras se maximiza el
intercambio de calor en las corrientes de proceso. En un proceso tipico, es normal tener
corrientes calientes que deben enfriarse y corrientes frias que deben calentarse. El uso de
servicios auxiliares externos de calentamiento y enfriamiento (por ejemplo, agua de
enfriamiento, refrigerantes, vapor, aceites de calefaccion, etc.) para abordar todas las tareas
de calefaccion y refrigeracion no es rentable. La integracién de las corrientes calientes y frias
del proceso puede conducir a una reduccion significativa de los costos. EI concepto clave es
poder transferir calor de las corrientes calientes del proceso a las corrientes frias del proceso
antes de que se utilicen los servicios auxiliares.®®

Una de los métodos mas usuales para optimizar la integracion de calor es el método Pinch.
El método “Pinch” es una metodologia simple para el andlisis de los procesos quimicos y de
los servicios auxiliares con la ayuda de la Primera y Segunda Ley de la Termodinamica. Con
la Primera Ley se calculan los cambios de entalpia en las corrientes que pasan por los
intercambiadores de calor. La Segunda Ley determina la direccion del flujo de calor, i.e. el
calor solo puede fluir en la direccion de caliente a frio (gradiente de temperatura). Esta técnica
proporciona herramientas para disefiar una red de intercambio de calor que alcance los
valores minimos de consumo energético y equipos; herramientas para la simplificacion de la
red y, herramientas para el disefio de los servicios generales del proceso.*®

La metodologia del analisis Pinch se presenta a continuacion:1®
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1. Obtener una copia del diagrama de flujo de la planta incluyendo temperatura, flujos y
capacidad calorifica, y obtener los balances de masa y energia.

2. Extraer del diagrama de flujo los datos de las corrientes calientes del balance de masa.

3. Seleccionar el ATmin, calcular los objetivos energéticos y la temperatura del Pinch.

4. Examinar las posibilidades de cambio en el proceso, modificar los datos y cambiar el
objetivo.

5. Considerar las posibilidades para la integracion con otra planta en sitio, o restricciones
de intercambio de calor de las corrientes; comparar nuevos objetivos con el original.

6. Analizar el potencial necesario e identificar oportunidades para combinar con el calor.

7. Habiendo decidido si implementar cambios en el proceso y qué niveles de insumos se
utilizaran, disefiar una red de intercambiadores de calor para recuperar el calor.

8. Disefar los sistemas de servicios auxiliares para satisfacer los requisitos restantes de
calentamiento y enfriamiento, modificar la red de intercambio de calor segun sea
necesario.

Gutiérrez-Antonio et al.,® realizaron una integracion energética de un proceso de
hidrotratamiento para la produccion sustentable de bioturbosina. Ellos consideraron la
integracion de calor de un proceso con el uso de Jatropha Curcas L. como materia prima. La
simulacion de proceso la realizaron en Aspen Plus. Obtuvieron como resultado un
decremento en los servicios auxiliares de calor y enfriamiento cuando se integra la energia
en un proceso; i.e. los CAPEX incrementaron debido a los equipos requeridos para
desarrollar la integracion, sin embargo, los OPEX fueron reducidos considerablemente. La
integracion de procesos puede lograr una reduccion del 86% en los impactos ambientales del
proceso, ademéas puede reducir la huella de carbono generando con esto un proceso
sustentable.

Gutiérrez-Antonio et al.,'®* investigaron el modelado, simulacion e intensificacion del

hidroprocesado de aceite de micro-alga para producir combustible renovable de aviacion. El

modelado del proceso y simulacion fue desarrollado en Aspen Plus V9.1 y solo consideraron
los componentes mas importantes de las micro-algas. Usaron el método Guthrie descrito por

Turton R.1%% para la estimacion de los CAPEX del proceso para ambos escenarios, el

convencional y el integrado. El proceso integrado ayuda a conocer las condiciones a las
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cuales es posible reducir emisiones de COz, reduciendo en 34% las emisiones de COz, y un

precio competitivo de bioturbosina, 78% mas barato que el precio de la turbosina fésil.

1.10 Optimizacion de procesos mediante superficies de respuesta

La optimizacion es una herramienta esencial en el disefio de procesos con el fin de lograr una
operacion eficiente del sistema producto, las unidades de proceso, mejoras en costo, tiempo,
eficiencia productividad y/o calidad. La Metodologia de Superficies de Respuesta (MSR) fue
desarrollada en la década de 1950 y es una alternativa usada a menudo en la optimizacion en
de la industria especialmente en procesos quimicos donde el rendimiento de la reaccién o
costos de produccion pueden ser optimizados como una funcion de factores de proceso
controlables. 103104

Esta metodologia en los Gltimos afios ha sido clave en el disefio de experimentos de distintos
trabajos de investigacion.'®1%7 La MSR es una técnica empleada para el analisis de regresion
lineal multiple mediante el uso de datos cuantitativos obtenidos de disefio de experimentos
adecuados para resolver ecuaciones multivariable simultaneamente.’® La representacion

grafica de estas ecuaciones se le conoce como superficies de respuesta.®®
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Figura 16. Ejemplo de superficies de respuesta’®®
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La MSR es un conjunto de técnicas que comprende: a) Establecer una serie de experimentos
que genere mediciones adecuadas y confiables de la respuesta de interés, b) Determinar un
modelo matematico que mejor se ajuste a los datos recopilados del disefio elegido en (a) v,
c¢) Determinar la configuracion optima de los factores experimentales que produce el valor
méaximo (o0 minimo) de la respuesta.'®®

Dharma et al.,''° desarrollaron una optimizacion del proceso de produccion de biodiesel para
el mezclado de Jatropha Curcas-Ceiba pentrada usando la metodologia de superficies de
respuesta. Las variables utilizadas en este proceso fueron la relacion metanol/aceite,
velocidad de agitacion y concentracion del catalizador de hidréxido de potasio, esto se realizd
mediante el disefio de experimentos de Box-Behnken. Los parametros de operacion
optimizados para la transesterificacion de la mezcla de aceite de Jatropha/Ceiba a 60°C bajo
un periodo de 2 h; una relacion metanol/aceite de 30%, una velocidad de agitacion de 1300
rpm y una concentracién de catalizador de 0.5 % peso. Estos parametros 6ptimos de
operacion dieron como resultado un alto rendimiento de biodiesel con un valor ca. 93.33%.

Solarte-Toro et al.,** evaluaron la viabilidad econémica de la produccion de bioetanol
usando como biomasa los residuos del arbol de olivo con la optimizacion del pretratamiento
de acido diluido. Se simul6 el proceso de bioetanol teniendo en cuenta la influencia de las
condiciones operativas de la etapa de pretratamiento. Los resultados técnicos y econdmicos
se analizaron mediante la metodologia de superficie de respuesta (MSR). Los resultados
obtenidos con las condiciones Optimas de operacion muestran que el precio mas bajo de
bioetanol fue de 1.94 USD/L con un rendimiento de 174.12 L/Ton.

Sulaiman et al.,''? investigaron la influencia de los parametros del proceso de extraccion de
oleorresina de particula de gaharu secas. Los parametros seleccionados incluyen tamafio de
particula, relacion solvente/materia prima y duracion de extraccion. Con la ayuda de la
metodologia de superficie de respuesta (RSM), los resultados sugieren que el conjunto
Optimo de condiciones de extraccidn debe consistir en un tamarfio de particula de 0.5-1.0 mm,
una relacion de materia prima/etanol de 1:29.9 g/ml y un tiempo de extraccion de 4.97 h.
Bajo estas condiciones, se obtuvo el mayor rendimiento de oleorresina de gaharu, i.e. 7.63%

(p/p) con un contenido total de resina del 6.90% (p/p).
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Capitulo I1: Metodologia

En el presente capitulo se detalla la metodologia del trabajo de investigacion realizado, esta
se basé en el modelado de proceso de dos escenarios propuestos. Las estrategias para llevar
a cabo este trabajo estan basadas en programas comerciales para la resolucion de problemas
de balances de masa y energia, analisis de sensibilidad, estimacion econdmica de procesos y
optimizacion. El modelado y simulacion de proceso se realizé con el objetivo de producir un
proceso que sea técnica y econdmicamente viable para la produccion de bioturbosina a partir
de aceite de Jatropha Curcas L. mediante el proceso de hidrotratamiento de ésteres y acidos

grasos (HEFA) en México.

2.1 Bases de disefio

La materia prima seleccionada para llevar a cabo este estudio fue el aceite de Jatropha
Curcas L. La capacidad del proceso se establecié de acuerdo con la produccion real de
barriles/dia de turbosina en las refinerias de PEMEX en México en el afio 2018. La Secretaria
de Energia reportd que PEMEX en el afio 2018 proces6 37,655 barriles/dia de turbosina
(34,300 barriles/dia — Julio 2019).%° Con base en la produccion diaria de turbosina se calculd
la cantidad de L/dia de bioturbosina necesarios para suplir el 1% de la produccién de
turbosina en México, i.e. 376.55 BPD.

Se considerd a la Ciudad de México como localizacion del proceso para los célculos
econdémicos, de acuerdo con las limitaciones que presentd el software de simulacion

econdmica APEA.

2.2 Escenarios de procesos propuestos
Se consideraron dos escenarios de estudio para llevar a cabo este proyecto de investigacion,

un escenario A y un escenario B, con diferentes caracteristicas de disefio cada uno.

Escenario A. Este escenario se dividid en tres secciones: 1) hidrotratamiento, 2)
hidroisomerizacion e hidrodesintegracion y, 3) separacion de productos, como se muestra en
el Diagrama de Flujo de Bloques (DFB) de la Figura 17. Se consideré una corriente de

alimentacion con aceite de Jatropha como materia prima. Esta corriente se alimento6
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directamente a la seccién de hidrotratamiento. Los productos del hidrotratamiento
principalmente parafinas en el intervalo de diesel verde fueron enviadas a la seccion de
hidroisomerizacion e hidrodesintegracion y, finalmente los hidrocarburos obtenidos fueron

separados en productos de valor agregado en un tren de destilacion.

— Gas
H2 —l l— Catalizador Hz—l f Catalizador

Materia prima Reactor de Reactor de
(Aceite de jatropha) hidrotratamiento » hidroisomerizacion/  ———
hidrodesintegracion

—> Biogasolina

Separacion de
productos

— Bioturbosina

co .
L——) CO2 |—> H2 — Diesel verde
C3Hs

Figura 17. Diagrama de proceso del escenario A

Escenario B. Este escenario se dividio en siete secciones de proceso: 1) transesterificacion,
2) separacion de productos 1, 3) hidrotratamiento de FAME, 4) hidrotratamiento de
triglicéridos, 5) mezclado de parafinas lineales, 6) hidroisomerizacion e hidrodesintegracion
y, 7) separacion de productos 2. Se considerd una corriente de alimentacion de aceite de
Jatropha la cual se dividio en dos corrientes adicionales, una de las corrientes adicionales se
alimento a la seccion de transesterificacion, mientras que la otra corriente se aliment6 la
seccion de hidrotratamiento. Los productos de la seccidon de transesterificacion fueron
alimentados a la seccion de separacion de productos 1, con la finalidad de separar el metanol,
glicerol y los FAME. Los FAME fueron enviados a la seccion de hidrotratamiento para
producir parafinas. Los productos de la seccion de hidrotratamiento de aceite fueron
mezclados con los productos del hidrotratamiento de FAME. La mezcla de productos de
hidrotratamiento se alimento a la seccion de hidroisomerizacion e hidrodesintegracion y, por
ultimo, los productos de interés fueron separados a la seccion de separacion de productos 2.
Se consider6 la implementacién de la seccién de produccion de biodiesel para conocer los
efectos econémicos que podria tener el producir y vender glicerol como subproducto. Lo

mencionado anteriormente se muestra en la Figura 18.
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2.3 Recoleccion de datos e informacion sobre tecnologias disponibles

La recoleccion de datos fue tomada de literatura abierta y datos experimentales para la
produccion de bioturbosina a través del proceso HEFA. La informacién fue analizada y
sintetizada para obtener un panorama global de las alternativas tecnoldgicas disponibles de
procesamiento. Los datos recolectados fueron caracteristicas de catalizadores (conversion,
rendimiento, selectividad, relacion hidrogeno/aceite y condiciones de operacion), usados en

reactores presentes, condiciones de operacion de los equipos, tecnologias y materias primas.

(" Seccion de obtencidn de biodiesel

Metanol

Catalizador —l

. Reactor de
Aceite de jatropha = Reactqr_ de -, > Spalenii » hidrotratamiento de
transesterificacion productos 1
FAME
|—> Glicerol
— Gas
Hz 1 l—CataIizador H2 —l l—CataI izador
= — Biogasolina
: MIEELD Reactor de L
Aceite — Reactor de R de >\ hidroisomerizacion/ —» Separacionde | |
de hidrotratamiento ’| parafinas T . . by productos 2
Jatropha el hidrodesintegracion ) _
—> Bioturbosina
co i
— o Ho — Diesel verde

Figura 18. Diagrama de proceso del escenario B

2.4 Generacion de una superestructura

Una superestructura es una forma de visualizar un panorama general en la sintesis de
procesos quimicos. En esta se realiza una representacion y generacion de una diagrama de
alternativas de proceso la cual se encuentra compuesta de todas las operaciones unitarias
potencialmente Gtiles (reactores, columna, intercambiadores, etc.) y todas las interconexiones

relevantes.!*>% Con la creacion de esta superestructura se buscod tener un panorama
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completo del proceso y las posibles rutas para la produccion de bioturbosina. Con los datos
de la seccidn 2.2, se generd una superestructura considerando los catalizadores como parte
fundamental y la aplicacion de la tecnologia HEFA.

La superestructura se dividié en tres lineas principales de procesamiento simbolizadas por
tres diferentes colores; azul, verde y rojo, como se muestra en la Figura 19.

La ruta de procesamiento de color rojo representa el escenario A, en la cual se utiliz6 un
catalizador de NiMo/AlOs en el reactor de hidrotratamiento y un catalizador de Pt/Al>O3 en
el reactor de hidroisomerizacion e hidrodesintegracion.

La ruta de procesamiento con color azul representa el escenario A con un catalizador de
NiMo/SAPO-11 en la seccion de hidroisomerizacion e hidrodesintegracion.

La ruta color verde representa el escenario B con una alimentacion de biodiesel en la seccion

de hidrotratamiento con un catalizador de 5% Ni/H-Y-80.

[ Frogeno | =  iorogeno|
— NiMo/Al203 T T T J

Pt/Al203
| Aceite de Jatropha Reactor de Separador [NiMo/sAPO-11 isonfsﬁ(;;c::rién L
| Curcas L. NiMo/Alz0s | hidrotratamiento . 1 i h o
- )| desintegracion |
-_ -_ NiMo/SAPO-11
KOH ;l
Reactor de Columna |_Biodiesel |
R > de —
transesterificacion S (FAME)
destilacion | _ J
i Biogas —m™m —
S M
i Biogasolina =———
:'Blb'tufbdélriéi" Tren de a Separador [
destilacién X 2 )

---------------------- ' |:| Unidades de proceso
eyl R | L | Materia prima

: i+ Productos
Figura 19. Superestructura generada de la tecnologia HEFA
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2.5 Simulacion de procesos

La simulacion de procesos se llevo a cabo a traves del simulador comercial de procesos
Aspen Plus® V10. Se selecciond el modelo termodinamico NRTL (Non-Random-Two-
Liquid) y la ecuacion de estado Peng-Robinson para el calculo de los equilibrios de fase. Se
seleccionaron este modelo y la ecuacion de estado debido a que puede predecir correctamente
los datos termodinamicos de acuerdo con la guia presentada por Carlson E.**°

Se simularon ambos escenarios descritos anteriormente con las especificaciones
correspondientes. La metodologia que se siguid en Aspen Plus se observa en el diagrama de
flujo de la Figura 20.

En la Tabla 9 se observan los compuestos seleccionados de la base de datos de Aspen Plus

para la simulacion.

Tabla 9. Compuestos seleccionados al simulador de procesos

Compuesto Formula Compuesto Formula
Acido linoleico CisH3:0,  Tridecano CisHas
Acido oleico CisH3s0, Tetradecano Ci4H30
Acido esteérico CisH302  Pentadecano CisH32
Acido palmitico CisH3202 Hexadecano CigH34
Diodxido de carbono CO; Heptadecano Ci7Hss
Monoxido de carbono CO Octadecano CigHss
Agua H20 Nonadecano CigHao
Hidrogeno H> Eicosano CaoHaz
Metano CH4 Heneicosano CaHu
Etano C2Hs Docosano CaoHas
Propano CsHs Tricosano CasHas
n-Butano CsH1o Tetracosano CasHso
n-Pentano CsH1 Dipalmitina CasHesOs
n-Hexano CeH1a Dioleina Ca39H7205
n-Heptano CiHis Monopalmitina ~ Ci9H3304
n-Octano CsH1s Monoleina C21H4004
n-Nonano CoH2o Metil Palmitato  C17H340:2
n-Decano CioH22 Metil Oleato C19H3602
Undecano CuHa4 Glicerol C3HsgO3
Dodecano Ci2Hos Metanol CH30OH
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Inicio

Buscar y seleccionar de la
base de datos de Aspen los
compuestos involucrados en
la simulacion

I
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termodinémico a utilizar
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Simular las propiedades
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Figura 20. Diagrama de flujo de la metodologia de simulacion en Aspen Plus
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2.5.1 Estudio de las propiedades del aceite de Jatropha

El aceite de Jatropha Curcas L. es la principal materia prima que se utiliz6 en la simulacion
de procesos de ambos escenarios por sus propiedades caracteristicas y ventajas, como se
describid en la seccion 1.4 del Capitulo 1. El célculo de las propiedades del aceite se realizo
mediante una corriente de flujo de alimentacion de aceite a 25°C y 1 atm. Los compuestos
seleccionados para representar el aceite de Jatropha se basaron en los % peso de los
principales compuestos del aceite, como se muestra en la Tabla 10. Ademas, se considera un
contenido de &cidos grasos libres (por sus siglas en inglés, FFA) igual a cero, por esta razén

se utilizé una composicién modelo de triglicéridos para el aceite de Jatropha.

Tabla 10. Composicién modelo del aceite de Jatropha (% peso)
Aceite de Jatropha Peso molecular

Compuesto  Formula

(% peso) (kg/kmol)
Tripalmitina  Cs1HgsOs 16.8% 807.33
Triestearina  Cs7H11006 6.9% 891.50
Trioleina Cs7H10405 41.1% 885.43
Trilinoleina  Cs7HggOs 35.2% 879.40

2.5.2 Simulacion del diagrama de flujo de proceso
La simulacion del diagrama de flujo de procesos se llevo a cabo considerando el diagrama

de sintesis de procesos conocido como “diagrama de cebolla”. VVéase Figura 21.

Reactores

Columnas de
destilacion y
recirculacion

Intercambiadores de
calor

Servicios auxiliares

Figura 21. Diagrama de cebolla™*

La simulacion del diagrama de flujo de proceso inicié con reactores, seguido de columnas de
destilacion y recirculacion, después intercambiadores de calor requeridos en cada corriente

y, por ultimo, servicios auxiliares.
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2.5.2.1 Reactores por escenario de proceso

Escenario A.

Reactor de hidrotratamiento. La simulacion del reactor de hidrotratamiento se llevd a cabo

seleccionando un reactor RYield. Este reactor requirio de datos experimentales de
rendimiento de los productos de las reacciones. Estos rendimientos fueron obtenidos de datos
experimentales realizados en un reactor batch agregando aceite de Jatropha Curcas L.
variedad de Yautepec, México. Las condiciones de operacién de este reactor fueron
estudiadas previamente en experiencia experimental. Se utiliz6 un catalizador de
NiMo/Al>Oz activado en azufre in-situ, con un rendimiento maximo de diesel verde ca. 77%;
en condiciones de operacion de 80 bar, 350 °C y tres horas como tiempo de residencia.>®

El calculo del porcentaje de rendimiento se realizé de acuerdo con la siguiente ecuacion:

kg de producto
Rendimiento(% peso) = g p — % 100 (D
kg de alimentacion

Se utilizaron datos experimentales debido a las limitaciones que existen en las cinéticas

reportadas para el hidrotratamiento de aceite de Jatropha.

Reactor de hidroisomerizacién e hidrodesintegracion. La simulacion de este reactor se llevo

a cabo en dos casos de estudios con distintos catalizadores.

Caso de estudio 1: Este caso de estudio se llevo a cabo usando un rector RPLUG con datos
del modelo cinético reportado por Calemma et al.,.8! Para utilizar este modelo cinético fue
necesario obtener las energias de activacion (Ea) y el factor preexponencial (A) mediante la
ecuacion de Arrhenius. Las constantes de rapidez, los factores preexponenciales y las Ea se
ingresaron al reactor de acuerdo con el mecanismo de reaccidn que se muestra en la Figura
13. Con el fin de saber si el catalizador empleado seria eficiente en la produccion de
bioturbosina, se realizaron diferentes analisis de sensibilidad para conocer las condiciones de

operacion 6ptimas del reactor para obtener el mayor rendimiento de bioturbosina.
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Caso de estudio 2: En este caso de estudio se utilizé un catalizador tubular hueco de Ni-

Mo/SAPO-11, el cual presentd una alta selectividad en la produccion de bioturbosina, de

acuerdo con lo reportado por Xing et al.!'’ Este estudio no presenta un modelo cinético, no

obstante, reporta resultados de conversion y selectividad para producir parafinas lineales a

isoparafinas y parafinas de cadenas cortas. Para llevar a cabo este estudio se consideraron las

reacciones de la Figura 22.

CsHyp & CigHy
CisMaz + Ny o CeHy CqHyo

C7H16 + C8H18

CsHip 4+ CpoHyg

;VCGHM + CyyHyy
s

\C7H16 + CyoHy,

CBH18 + CgHzo

C17H36 + H2

C5H12 +

4 CeH1s
Q& C7H16 +

C8H18 +

C1ZI.H24

+ CioHy
CiHzs + H,
CgHao
CgHyg

CsHyp & CygHyg

%{ C6Hl4 +
CigHzg + H, CsHye

—_— + CqHyy
C10H22

\:CBHR +
C9H20 + CgHzo

C12H26

Figura 22. Reacciones de hidroisomerizacion e hidrodesintegracion

De acuerdo con la selectividad reportada, las reacciones estequiometricas de este reactor se

muestran en la Tabla 11.

Tabla 11. Reacciones de simulacion para parafinas lineales e isoparafinas

Cis

Cie

Ci5+ H2—0.08Cs + 0.20Cyp + 0.79is0Cs + 0.91is0C1o
Ci5+ H—0.08Cs + 0.29C, + 0.70is0Cs + 0.91is0Cy
Ci5 + H,—0.08C7 + 0.35Cg + 0.91is0C7 + 0.64is0Cs

Cis + H>—0.11Cs+ 0.16Cy1 + 0.88is0Cs + 0.83is0C11
Cis+ Hy>—0.11Cgs+ 0.79C10 + 0.88is0Cs + 0.21is0C1g
Cis+ H>—0.11C7+ 0.31Co + 0.88is0C7 + 0.68is0Co
Ci6+ Hy—0.51Cg + 0.49150Cs

Cu7

Cis

Ci17 + H>—0.13Cs5 + 0.13C1, + 0.86is0Cs + 0.87is0C1»
C17 + H>—0.13Cs + 0.18Cy1 + 0.86is0Cs + 0.81is0C11
Ci7 + H,—0.13C7 + 0.22C40 + 0.86is0C7 + 0.77is0C1o
Ci7 + H,—0.13Cg + 0.30Cg + 0.861is0Cs + 0.69is0Cq

Cis + H,—0.14Cs + 0.11C43 + 0.85is0Cs + 0.88is0C13
Cig + H>—0.15Cs + 0.12C1, + 0.84is0Cs + 0.87is0C1»
Cis + H>—0.14C7 + 0.18Cy1 + 0.85is0C7 + 0.81is0C11
Cig + H>—0.14Cg + 0.22C4o + 0.85is0Cg + 0.77is0C1o
Cis + H2—0.44Cq + 0.55is0Cq
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Anélisis de sensibilidad del reactor de hidroisomerizacion/hidrodesintegracion

Los analisis de sensibilidad se realizaron en funcién de diferentes variables como la presion,
temperatura, diametro y longitud del reactor. Los intervalos utilizados en los andlisis de

sensibilidad se muestran en la Tabla 12.

Tabla 12. Intervalos de las condiciones de operacion de los anélisis de sensibilidad

Condicion de operacion Intervalo
Temperatura (°C) 300-400
Presion (bar) 10-80
Diametro (metros) 1-5
Longitud (metros) 1-6

El analisis de sensibilidad inicial se realizé a la longitud del reactor, manteniendo el diametro
en 1 metro. El siguiente andlisis se llevo a cabo variando el didmetro del reactor y
manteniendo la longitud. Después se realizo un analisis con la variacion de la temperatura
considerando un intervalo de 300-400°C, se limitd la temperatura a 400 °C, ya que arriba de
este valor se produciria una mayor cantidad de coque, el cual desactiva el catalizador al
bloquear sus poros y por lo tanto sus centros activos, por ultimo, se realizé un andlisis de la

presion.

Escenario B.

Reactor de transesterificacion. En este reactor se llevo a cabo la transesterificacién del aceite

de Jatropha Curcas L. a través de un catalizador de KOH. La simulacion se realizo
seleccionado un reactor RPIug (reactor de flujo piston) cinético. Las rutas de reaccidn que se

consideraron en este reactor se muestran en la Figura 23.

kl
Triglicérido + Metanol  _——> Metiléster 4+ Diglicérido
2
ks _
Diglicérido 4 Metanol ‘_k47, Metiléster +  Monoglicérido
Ks o :
Monoglicérido + Metanol 4——k> Metiléster 4  Glicerol
6

Figura 23. Reacciones de transesterificacion
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Los datos cinéticos utilizados en las reacciones a diferentes temperaturas y las energias de
activacion (Ea) se pueden observar en la Tabla 13.

Tabla 13. Constantes de rapidez de las reacciones a diferentes temperaturas y energia de activacion
consideradas*®

k, L/mol*min Ea,
25°C 40°C 60°C  cal/mol
ki 0.00740 0.02183 0.0907 14151.04

k2 0.00152 0.00290 0.0284 16725.86
ks 0.02001 0.06497 0.3309 15853.96
ks 0.00234 0.00732 0.0125 9353.79
ks 0.16852 0.24162 0.5027 6211.90
ke 0.00792 0.01555 0.0453 9882.54

Reactor de hidrotratamiento. En esta parte se consideraron dos reactores de hidrotratamiento

como se muestra en Figura 24.

Aceite
de

Hidrotratamiento de

Jatropha — aceite
Mezclado de
» parafinas lineales
Hidrotratamiento de producidas
Biodiese] =

biodiesel

Figura 24. Hidrotratamiento de biodiesel y aceite de Jatropha

El primer reactor se llevo a cabo considerando el hidrotramiento de aceite de Jatropha en

condiciones similares del escenario A.

El segundo reactor se simulé en un RPlug consideraron el esquema de reaccion que se
muestra en la Figura 25 y los datos cinéticos reportados por Hachemi y Murzin,’? para el
hidrotratamiento de FAME.
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Figura 25. Esquema de reaccion: a) metil oleato y b) metil palmitato’

Reactor de hidroisomerizacién e hidrodesintegracion. La simulacion de procesos de este

reactor se llevo a cabo considerando los datos reportados por Xing et al.,*'” de forma similar

que en el escenario A.

2.5.2.2 Columnas de destilacion para los escenarios propuestos

La separacion de productos de valor agregado se realizd a traves un tren de destilacion. Se
selecciond una configuracion base de columnas de destilacion para la separacion de
productos, como se muestra en la Figura 26. En ambos escenarios de simulacién se considero

la misma configuracion de columnas de destilacion.
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A B C
— ) —
A/BCD
B/CD c/D D ’

Figura 26. Configuracion de columnas base para la simulacion®

El tren de destilacion inici6 con una columna de destilacion para separar el gas y biogasolina
(A) por el domo. Los productos del fondo fueron alimentados a otra columna para separar la
bioturbosina (B) por el domo, mientras que los productos del fondo fueron enviados a otra
columna. El diesel verde (C) y las bioceras (D) fueron separados por el domo y el fondo,
respectivamente en la Gltima columna.

Los hidrocarburos fueron agrupados en grupos de productos de interés como se muestra en
la Tabla 14.

Tabla 14. Clasificacion de compuestos por productos separados

Producto Compuestos Grupo
Biogdsseco  Metano-Etano (C1-Cy)
Biogas LP Propano-Butano (Cs-Co)
Biogasolina  Pentano-Heptano (Cs-Cy)
Bioturbosina  Octano-Hexadecano (Cs-Cap)
Diesel verde  Heptadecano-Heneicosano (C17-Ca1)
Bioceras Heptadecano-Tetracosano (C22-Caa)

La simulacion del tren de destilacion se model6 por columnas DSTWU, un médulo de Aspen
Plus que permite simular columnas de destilacion mediante métodos cortos de Winn
Underwood Gilliland. La ecuacién de Winn es usada para el calculo del nimero minimo de
etapas, Underwood funciona para calcular la relacion de reflujo minimo y, Gilliland fue usada
para calcular la relacion de reflujo proporcionando el nimero de etapas o el nimero de etapas
ingresando la relacion de reflujo. Ademas, calcula el plato de alimentacion optimo vy, los

calores del rehervidor y condensador.1%°
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Los resultados obtenidos en las columnas DSTWU son fundamental en el desarrollo de
columnas de destilacion mediante métodos rigurosos, como en el médulo de columnas
RADFRAC. Las columnas RADFRAC se resuelven mediante métodos rigurosos y pueden
ser utilizadas para sistemas de destilacion multicomponentes, destilacion reactiva, absorcion,
etc. Se simul6 usando datos como nimero platos, plato de alimentacion, relacion de reflujo,

flujo de destilado.

2.6 Descripcion del diagrama de flujo de proceso
Los diagramas de flujo de proceso (DFP) de los escenarios propuestos para el escenario A

se muestran en la Figura 27 y para el escenario B en la Figura 28.

Escenario A. Este escenario se llevo a cabo alimentando una corriente de aceite de
Jatropha (ACEITE) de 3630 L/h (3309 kg/h) a 25°C y 1.01325 bar impulsada por una
bomba (BOMB-1) y alimentada a un intercambiador de calor (INT-1) para elevar su
temperatura hasta 350°C. La corriente de aceite caliente fue enviada a un reactor de
hidrotratamiento con una presion de hidrogeno (HIDRO-1) de 80 bar generada por un
compresor (COMP-1). Los productos del reactor fueron enviados a unos separadores de
alta (SEP1-AP) y baja (SEP2-BP) presion. Los productos en fase liquida principalmente
hidrocarburos de cadenas largas fueron enviados a un intercambiador de calor (INT-2)
para aumentar la temperatura a 350 °C. La corriente caliente se alimentd a un reactor de
hidroisomerizacion e hidrodesintegracion (R-ISO-DE) con una presion de hidrogeno
(HIDRO-2) de 30 bar generada por un compresor (COM-2). Los productos del reactor
fueron enviados a un intercambiador de calor (INT-3) para reducir la temperatura, seguido
de unos separadores de alta (SEP3-AP) y baja presion (SEP4-BP). Los hidrocarburos en
fase liquida del separador de baja presion fueron alimentados a un intercambiador (INT-
5) para disminuir la temperatura y enviarlos a un tren de destilacion para separar los
productos de interés. La separacion de productos inicio con una columna de destilacion
(C-1) para separar el biogés (BIOGAS) vy las gasolinas (BIOGASOL) por el domo; los
productos del fondo fueron alimentados a otra columna de destilacion (C-2), donde se
separ6 la bioturbosina (BIOTURBO) por el domo y los fondos fueron alimentados a una
columna (C-3) para separar el diesel verde (DIESELV) y las bioceras (BIOCERAS).
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Tabla 15. Corrientes de proceso del escenario A (Flujo, Temperatura y Presion)

Corriente Aceite 1 Hidro-1 2 3 4 5
Temperatura (°C) 25 25 25 787 350 350 350
Presion (bar) 1.013 2.026 2.026 80 1.013 80 80
Flujo (kg/h) 3309 3309 54 54 3309 3363 287
Entalpia (kJ/kg) —2257.93 225755 1.84*10* 111535 -1507.64 —1767.77 —5867.96
Corriente 6 7 8 9 10 Hidro-2 11
Temperatura (°C) 350 348 345 345 350 25 506
Presion (bar) 80 30 30 30 30 2.0265 30
Flujo (kg/h) 3075 3075 82 2993 2995 50 50
Entalpia (kJ/kg) —-1384.58 —1384.58 —4498.94 —1295.84 —1277.82 1.84*10* 6978.81
Corriente 12 13 14 15 16 17 18
Temperatura (°C) 350 200 200 200 192 100 100
Presién (bar) 30 30 30 30 5 5 4
Flujo (kg/h) 3043 3043 317 2726 2726 2726 9
Entalpia (kJ/kg) —1229.17 -1880.55 -—2871.15 -1765.37 -1765.37 —2069.07 —1926.31
Corriente Ho-rec Pro-CO; 19 20 21 Biogas Biogasol
Temperatura (°C) 197 197 100 50 50 30 30
Presion (bar) 4 4 4 4 3 2 2
Flujo (kg/h) 253 72 2718 2718 2718 57 262
Entalpia (kJ/kg) —1271.75 -—8362.62 —2068.65 —2200.84 —2200.84 174297 —2296.67
Corriente 22 23 24 Bioturbo  Diesel V Bioceras
Temperatura (°C) 187 326 150 25 314 391

Presion (bar) 2 1.013 1.013 1.013 1.013 1.013

Flujo (kg/h) 2399 589 1810 1810 402 187

Entalpia (kJ/kg) -1694.72 -1161.67 -—1836.86 —2133.27 -1205.68 —915.812
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Figura 27. Proceso HEFA mediante escenario A
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Escenario B. En este escenario se alimentaron dos corrientes de 1815 L/h (1902 mol/h)
de aceite de Jatropha (ACEITE 1y ACEITE 2) a 25°C y 1.01325 bar y una corriente
5600 mol/h de metanol (METANOL). La corriente ACEITE 1 y METANOL fueron
alimentados a un mezclador (M1) y la mezcla precalentada a traves de un
intercambiador de calor hasta 60°C. La corriente caliente se envid a un reactor de
transesterificacion (R-BIODIE) para producir los FAME vy glicerol. Los productos del
reactor de transesterificacion fueron enviados a una columna de destilacion (C-1) para
recuperar el metanol en exceso y recircularlo al proceso. Los productos del fondo de la
columna C-1 fueron enviados a un decantador (DEC-1) para separar el glicerol de los
FAME. Los FAME vy triglicéridos residuales fueron separados a traves de una columna
de destilacion (C-2). Los FAME fueron enviados a un reactor de hidrotratamiento de
biodiesel (R-HIDRO2) a 330°C y 30 bar, mientras que los triglicéridos residuales
(TRIGLICE) fueron mezclados con una corriente de alimentacion de aceite de Jatropha
(ACEITE-2). La mezcla de la corriente de ACEITE-2 y TRIGLICERI se envid a un
reactor de hidrotratamiento a una temperatura de 350°C y una presion de hidrégeno de
80 bar. Ambas corrientes de producto de los diferentes reactores de hidrotratamiento
fueron mezcladas y alimentadas a separadores de alta (SEP1-AP) y baja presion (SEP1-
BP). Las parafinas de cadena larga fueron enviadas a un reactor de hidroisomerizacion
e hidrodesintegracion (R-1SO-DE) a 350 °C y 30 bar, con el fin de producir productos
de cadena corta principalmente en el intervalo de bioturbosina. Los hidrocarburos de
cadena corta fueron enviados a separadores de alta (SEP2-AP) y baja presion (SEP2-
BP). Finalmente, los productos de valor agregado fueron enviados a un tren de

destilacion como el escenario anterior.
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Tabla 16. Corrientes de proceso del escenario B (Flujo, Temperatura y Presion)

Corriente Aceite-1 Metanol 1 2 3 4 5
Temperatura (°C) 25 25 25 25 46 31 60
Presién (bar) 1.013 1.013 1.013 1.013 1.013 1.013 1.013
Flujo (kg/h) 1655 179 179 1655 367 2023 2023
Entalpia (kJ/kg) —2380.41  —7440.19  —7740.19 —2380.41 -—7376.66 —3287.73 —3227.03
Corriente 6 MeOH Fondo-1 FAME Glicerol  Biodiese Triglice
Temperatura (°C) 60 65 227 25 25 208 453
Presion (bar) 1.013 1.013 1.013 10 10 1.013 2.026
Flujo (kg/h) 2023 188 1835 1671 164 1617 53
Entalpia (kJ/kg) —3315.47 —7316 —2508.57 —2567.08 —7184.29 -2129.11 —2016.67
Corriente Hp-1 Hidro-1 Aceite-2 7 8 9 10
Temperatura (°C) 25 693 25 338 44 300 44
Presion (bar) 1.013 30 1.013 35 1.013 30 2.026
Flujo (kg/h) 78 78 1654 1696 1708 1696 1708
Entalpia (kdkg) 8410 974827 225793 158029 225039 -2275.88 -2249.99
Corriente 11 H,-2 Hidro-2 12 13 14 15
Temperatura (°C) 350 25 1024 350 350 318 150
Presién (bar) 1.013 1.013 80 80 78 30 30
Flujo (kg/h) 1708 27 27 1735 1735 3430 2928
Entalpia (kJ/kg) —1533.17 1.84*10'?  14799.27 -1809.01 -1809.01 —2039.8 —1877.43
Corriente Gases-1 16 17 18 Gases-2 19 H2-3
Temperatura (°C) 150 150 150 150 150 350 25
Presion (bar) 30 30 30 10 10 10 1.013
Flujo (kg/h) 503 502 1 2884 44 2884 50
Entalpia (kJ/kg) —6615.81 —1877.43 182545  —-2010.33 —6634.41 -1280.12 1.84*10'?
Corriente Hidro-3 Paraf-L 20 21 Gases-3 22 Gases-4
Temperatura (°C) 693 350 150 150 150 120 120
Presion (bar) 30 30 29 28 28 27 12
Flujo (kg/h) 50 2934 2934 2816 118 2816 7
Entalpia (kJ/kg) 9748.27 117591  -1898.84 —2044.77 -—1843.79 -—2134.87 —2037.73
Corriente 23 24 Biogas Biogasol Fondo-2  Fondo-3 25
Temperatura (°C) 120 117 5 5 219 331 147
Presién (bar) 12 5 4 4 4 1.013 1.013
Flujo (kg/h) 2809 2809 23 447 2339 449 1890
Entalpia (kJ/kg) —2132.42 213242  —1906.39 —2616.29 -1657.7 -—1384.98 -—1841.14
Corriente Bioturbo  Dies-Ver Bioceras

Temperatura (°C) 25 282 332

Presién (bar) 1.013 1.013 1.013

Flujo (kg/h) 1890 209 240

Entalpia (kJ/kg) —2138.91 —1362.78 —1547.1
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Figura 28. Proceso HEFA mediante escenario B
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2.7 Calidad del combustible

La calidad de los combustibles es importante para el buen funcionamiento de los motores de
vehiculos de transporte. Las turbinas para propulsion de los aviones requieren de un
combustible que permita el despegue a nivel de suelo y posteriormente la navegacion a las
altitudes requeridas sin congelarse, la temperatura requerida es de —47 °C. La calidad de estos
combustibles se rige por estadndares desarrollados por los fabricantes de turbinas de
aviacion.!?

Las especificaciones mas importantes de los combustibles, como es el caso de la bioturbosina
puede ser obtenidas mediante los métodos computacionales del API Data Technical Book.!!
En la Tabla 17, se observan las diferentes propiedades para alcanzar la especificaciones

requeridas del combustible y los procedimientos API para su calculo.

Tabla 17. Propiedades y sus procedimientos API

Propiedades Procedimiento
Punto de escurrimiento 2C2.1
Punto de anilina 2C3.1
Punto de humo 2C4.1
Punto de congelamiento 2C5.1

2.8 Anélisis econdmico

El estudio econdmico se llevo a cabo a través del software Aspen Process Economic Analyzer
(APEA)®. El APEA es un software de AspenTech® que permite estimar los CAPEX, OPEX
y el flujo de efectivo para evaluar el impacto del ciclo de vida econdmico de un proceso
durante el disefio conceptual y, de esta manera evaluar la rentabilidad del proyecto.!'® Los
costos fueron evaluados en pesos mexicanos ($MXP) de acuerdo con la tasa de cambio
monetaria, se considerd $19.08 MXP/USD segun el Banco de México (BANXICO) el dia 5
de Febrero del 2019. La secuencia de pasos realizados para el estudio econémico en APEA

se presenta en la Figura 29. Estos se describen a continuacion.
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Simulacion del proceso

Y

¢ Datos de simulacién

Dimensionamiento y
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Estimacion de capital de
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|
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Figura 29. Pasos que seguir en la evaluacidén econdmica en APEA

Simulacion de procesos. En esta etapa se lleva a cabo el modelado y simulacion del proceso
que se va a analizar econdmicamente. Se consideran todos los equipos, corrientes de proceso

y servicios auxiliares necesarios en el proceso.

Datos de simulacion. A partir de la simulacion de procesos obtenida, se realizo la recoleccion
de informacion de los flujos y condiciones de las corrientes, condiciones de operacion de los
equipos, servicios auxiliares, disefio de los equipos, etc. Ademas de los datos de simulacion
es importante especificar los precios de las materias primas utilizada debido a que son una
parte fundamental los costos de operacion. Los costos por el uso del catalizador no se
consideraron en este estudio. El costo de las materias primas utilizadas en este trabajo se

muestra en la Tabla 18.

Tabla 18. Precios de materia prima en el proceso

Materia prima Unidad Precio ($SMXP) Referencia
Aceite de Jatropha $ MXP/L 80 122
Hidrégeno $ MXP/kg 55.33 23123
Metanol $ MXP/L 34 Dato comercial

Dimensionamiento y cotizacion de equipos. El dimensionamiento de los equipos se realizé

en base a los datos obtenidos de la simulacion y la base de datos de costo de material y
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especificaciones de los equipos presente en el APEA. EIl software proporciond algunas
especificaciones de los equipos y se ingresaron algunas otras para realizar un estudio mas
riguroso. Dentro de las especificaciones que fueron modificadas se encuentran el tipo de
material de fabricacion de los equipos, tamafio, tipo de equipo, etc. Para los reactores se

utilizo acero al carbon (CS) como material de fabricacion.

Estimacion de capital de inversion. La estimacion del capital de inversién se llevo a cabo

seleccionando especificaciones del proceso como se muestra en Tabla 19.

Tabla 19. Especificaciones generales del proceso

Especificacion Seleccion
Descripcion del proceso Nuevo proceso
Complejidad del proceso Altamente complejo
Control del proceso PLC
Localizacion del proyecto Ciudad de México
Tipo de proyecto Ras de pasto/Terreno libre
Porcentaje de contingencia 20

La “descripcion del proceso” regulé la tolerancia en el disefio del proceso, se selecciond
“nuevo proceso”, esto permitié tener una mayor tolerancia comparado con un proceso ya
probado. En la “complejidad del proceso” se selecciono “altamente complejo” debido a las
altas presiones y temperaturas que se presentan en el proceso, esto indica que se requiere un
mayor nimero de instrumentos y controles. El tipo de instrumentacion que se selecciond fue
“distribuida”, Programable Logic Control (PLC). El tipo de proyecto se optd por elegir “ras
de pasto/terreno libre”, esto quiere decir que requiere de un sistema de operaciones en la
distribucion de la energia eléctrica y los sistemas de control. El porcentaje de contingencia
que se utilizo fue del 20% y se encuentra referenciado al capital de inversion directo mas el
subtotal del indirecto.

Las especificaciones de inversion de capital se observan en la Tabla 20. El periodo de
evaluacion del proyecto se considerd en afios y cada afio se representd por 52 semanas. Se
selecciond 30 afios de vida econdmica del proceso de acuerdo con lo reportado por otros
autores.?>2424 El impuesto sobre los beneficios seleccionado fue de 30% y una tasa de interés
del 20%. EI valor de rescate del proceso fue del 10%,'% este es una fraccion del costo de

capital inicial. El método de depreciacion seleccionado fue de “linea-recta”, que realiza la
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diferencia entre el valor de rescate y el capital inicial, y se divide por la vida econdémica del
proyecto, con lo cual el proyecto se deprecia de forma uniforme a lo largo de toda su vida
econdmica. El capital de trabajo se asumid en 15%, este es un valor usado tradicionalmente
en procesos quimicos.'? El tipo de proceso elegido fue “proceso quimico” y su modo de
operacion “continuo”. La duracion de arranque del proceso se considero en “60 semanas” y

el factor de flujo se establecid en 96% (8400 horas de operacion por afio).

Tabla 20. Especificaciones de la estimacion de inversion de capital

Parametro Unidad Valor
Descripcion del periodo Afos -
NUmero de semanas por periodo Semanas 52
Impuesto sobre los beneficios % 30
Tasa de interés % 20
Vida econémica del proyecto afos 30
Valor de rescate del proceso % 10
Método de depreciacion Linea recta -
Escalado de capital del proyecto % 0
Escalado de productos % 0
Escalado de materia prima % 0
Escalado de trabajo de mantenimiento y operacion % 3
Escalado de insumos % 3
Capital de trabajo % 15
CostosGy A % 8
Tipo de proceso Proceso quimico -
Modo de operacién Proceso continuo -
Duracion del periodo de arranque Semanas 20
Horas de operacion por afio Horas 8400

Estimacion de los costos de operacion. Los costos de operacion y servicios auxiliares se

muestran Tabla 21. Los salarios de operadores y supervisores se consideraron de un promedio

de empleados en México. Los costos de servicios tales como, electricidad, agua potable,

combustible y aire fueron basados en los precios actuales en México.

Tabla 21. Especificaciones para la estimacion de los costos de operacion

Especificacion Unidad $ MXP Referencia
Operador Costo/Operador/Hora 100 Salario promedio
Supervisor Costo/Supervisor/Hora 130 Salario promedio
Electricidad Costo/KWH 1.8603 126
Agua potable Costo/M3 35.332 121
Combustible Costo/MMBTU 19.5561 Base de datos APEA
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Evaluacion econdémica. El objetivo de la evaluacion econdmica es el calculo de los CAPEX
y OPEX generados en el proceso en relacion con la base de datos del software APEA.
Finalmente, la evaluacion econdmica se realiz6 de acuerdo con los criterios seleccionados en
funcién de la simulacion de procesos y la capacidad del proceso. Se consideran el costo de
los equipos, instrumentos, instalaciones eléctricas entre otros para el calculo del CAPEX. Por

otro lado, los OPEX se calcula evaluando los costos fijos y costos variables en un afio.

Evaluacion de proyecto. La evaluacion del proyecto de inversion se realizo considerando los
precios de venta de los combustibles producidos por PEMEX, esto se muestra en la Tabla
22.

Tabla 22. Precio de los combustibles producidos por PEMEX

Combustible Unidad  Precio ($ MXP) Referencia
Gas $/kg 17.38 128
Gasolina $/L 19.60 129
Turbosina $/L 14.10 128

Diesel verde $/L 19.00 129

Ceras $/kg 17.29 129
Glicerol $/L 34 Precio de mercado

Los criterios de evaluacion de inversién se muestran a continuacion:

Flujo de efectivo: Los flujos de efectivos representan una parte importante en la ingenieria
econdémica debido a que ellos forman las bases de la evaluacion de proyecto. El flujo de
efectivo o de caja tambien es conocido como “Cash-flow”, y es la diferencia entre el total de
efectivo que ingresa y el total de efectivo que egresa para un periodo de tiempo determinado.
Los impuestos y el efecto de la depreciacion generalmente no se consideran en los diagramas

de flujo de caja.13013185

Flujo de efectivo = Ingresos — Gastos (2)

A través del flujo de efectivo es posible obtener indicadores mas complejos para el célculo
de rentabilidad y evaluacion de proyectos de inversion. Existen diferentes indicadores de los
que destacan el Valor Presente Neto (VPN) o Valor Actual Neto (VAN), la Tasa Interna de
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Retorno (TIR), el Periodo de Recuperacion (PR) o conocido como Payout Period o Payback,

el valor presente de los flujos de inversion, la relacion beneficio/costo, etc.

Valor Presente Neto (VPN): EI VAN o VPN de un proyecto es la suma de los valores actuales
de los flujos de caja futuros;®® también se define como la diferencia entre el costo de capital
de una inversion y el valor presente del flujo de efectivo futuro a que dara origen la

inversion.t®! Se puede calcular de la siguiente forma:

VPN = zn: FE FSI 3
B - 1+)n (3)

Donde:

VPN: Valor Presente Neto

FE: Flujo de efectivo de acuerdo con el periodo de evaluacion (afos)

i: Tasa de interés (también Ilamada Tasa de retorno deseada o Retorno de la Inversion, ROI)
n: La vida util del proyecto o la vida econdmica del proyecto (tiempo)

FSI: Flujo de salida inicial del proyecto

El proyecto se rechaza cuando el VPN < 0, cuando el VPN > 0, la alternativa no debe
rechazarse. Otra manera de decir que se aceptara un proyecto es si el valor presente de los
flujos de efectivo de entrada excede el valor presente de los flujos de efectivo de salida. 13213
De otra manera, el VPN es un indicador usado en el presupuesto de capital con el fin de

analizar la rentabilidad de una inversién o proyecto.

Tasa de Interna de Retorno o de rendimiento (TIR): Supone que el dinero que se gana cada
afio se reinvierte en su totalidad, es decir, es la tasa de descuento que iguala el valor presente
de los flujos de efectivo (FE) esperados con el flujo de salida inicial (FSI). Si el flujo de

salida inicial ocurre en el tiempo 0, se representa por la TIR. Con esto se tiene:

FSI = Zn: FE 4
- L (1+TIR)" )
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De esta manera la TIR es la tasa de interés que descuenta la serie de flujos de efectivo netos
futuros para igualar en valor presente el flujo de salida inicial (FSI) en el tiempo 0. El criterio
de aceptacion es comparar la tasa interna de retorno (TIR) con la tasa de rendimiento
requerida (ROI). Si la tasa interna de rendimiento excede la tasa requerida, el proyecto se

acepta; de lo contrario, se rechaza 8130132

Periodo de recuperacion (PR): es el tiempo requerido para recuperar la inversion de efectivo
inicial en base a los flujos de efectivo esperados, sin considerar el valor del dinero en el
tiempo. Cuando se invierte se pretende en primer lugar obtener utilidades; mientras que en
segundo lugar es saber en cuento tiempo llegara la inversion inicial al inversionista lo antes

posible.r*° Este periodo de recuperacion se puede estimar de la siguiente manera:

PR
IFEol = ) FE; 5)
=1

Donde:

FEo: Flujo de efectivo inicial

FE;j: Flujo de efectivo neto de entrada para el afio j

Si las entradas de efectivo anuales son iguales, se usa un valor promedio de flujo de efectivo

anual (YFE), entonces la ecuacion 5, se simplifica a:

_ IFE,|

PR =
YFE

(6)

El costo de capital total (Ct) se obtuvo mediante el simulador APEA, utilizando como base
la libreria de costos del afio 2016 y los datos de la Tabla 20. El costo de capital se llevo a

cabo mediante la siguiente ecuacion:?*

Car = Cr <1 +tp X (%)) %)
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Donde:
Cart: Costo de capital total ajustado

Cr: Costo de capital total
tp: tiempo de diferencia entre los datos

e: escalamiento de capital del proyecto

El escalamiento de capital del proyecto se eligiéd considerando los indices de costo de
procesos en ingenieria quimica durante los Gltimos afios.?®?4134 os costos generales y
administracion (G&A), costos de operacion de trabajo, mantenimiento, insumos, etc., fueron
considerados en las especificaciones descritas en la Tabla 20. Los resultados obtenidos fueron

analizados y comparados con la literatura presentada en el Capitulo 1.

indice de rentabilidad: Otro método usado para la evaluacion de proyectos es el indice de
rentabilidad (P1). Es la relacion del valor presente de los flujos de efectivos futuros esperados
después de la inversion inicial y el monto de la inversion inicial. El proyecto se acepta
siempre y cuando el valor de Pl > 1, y se rechaza si Pl < 1. El PI se representa como:*°

Valor presente de dinero después de la inversion inicial

PI = (8)

Inversion inicial

Precio Minimo de Venta: Para calcular el precio minimo de venta es necesario obtener los
costos variables (CV) y fijos (CF), costos de capital (CAPEX) y produccion global (L/afo).
Para calcular el costo total de produccion ($MXP/afio) se sigue la ecuacion (8), seguido de

la ecuacion (9) para el calculo del precio minimo de venta ($MXP/L).13

Costo Total de Produccion = CV + CF + CAPEX 9

Costo Total de Produccion

Precio minimo de venta = Produccion global (10)
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2.9 Integracion energética (Anélisis Pinch)

Con el objetivo de reducir los costos de operacion generados por el uso de insumos en el
proceso, se llevo a cabo la integracion energética a través de la metodologia del anélisis Pinch
y el apartado de andlisis de energia de Aspen Plus®. Una vez seleccionado el escenario
econdémicamente viable se realizé la integracion energética, considerando diferentes criterios
como reubicacién y anexo de intercambiadores de calor. Esta seccion de energia permitio
realizar diferentes disefios en la red de intercambiadores de calor mediante la metodologia de
analisis Pinch al ingresar nuevos intercambiadores de calor. Una vez obtenidos los multiples
disefios se exportd la informacion al software Aspen Energy Analyzer® (AEA) con el fin de
observar a detalle los disefios realizados por el andlisis Pinch. Es decir, a través de este
software se permitio observar las clasificaciones de corrientes frias y calientes, el disefio de
la red de intercambiadores de calor, la diferencia de temperatura entre corrientes y la
temperatura de salida de las corrientes a través de la transferencia de calor. Con los resultados
obtenidos se selecciond el disefio que generd los costos minimos de inversion de capital
derivado de la compra de equipos y el periodo minimo de recuperacion de capital. Con la
integracion de calor se realizaron los cambios a la simulacion de procesos seleccionada con
el fin de reducir los costos de operacién derivados del uso de servicios auxiliares en el
proceso, lo cual segun diferentes autores puede reducir los costos de operacion en los

procesos generados por el consumo energético.51%

2.10 Andlisis estadisticos y optimizacion

Los resultados del escenario integrado energéticamente fueron analizados a través del
software estadistico para el disefio de experimentos conocido como Design-Expert V8 (Stat-
Ease Inc., Minneapolis, MN, USA). Con el objetivo de hallar las condiciones optimas del
proceso para la produccién de bioturbosina de una manera técnica y econdmicamente viable.
Los factores o variables de optimizacion fueron la capacidad del proceso y el precio de
compra del aceite de Jatropha Curcas L., la capacidad del proceso se consideré en base a la
produccion de litros de bioturbosina, por otro lado, el precio de compra de aceite se considero
con la finalidad de saber cual es el precio de compra minimo necesario para alcanzar la
rentabilidad en el proceso. Las respuestas evaluadas fueron el indice de Rentabilidad y el

Precio Minimo de Venta de bioturbosina sin considerar la venta de subproductos. Se emple6
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un disefio de experimentos compuesto central (DCC) descritos por primera vez por Box y
Wilson, 1951, y actualmente son los disefios de segundo orden mas populares de la
metodologia de superficies de respuesta (MSR). Este disefio se eligio debido a que es el Gnico
que no presenta evaluacion de experimentos similares. Cada disefio consiste en un disefio
estandar de primer orden con ns puntos factoriales ortogonales y no puntos centrales,
aumentado por na “puntos axiales”.!*® En el presente trabajo de investigacion se usaron 6
puntos factoriales ortogonales, dos puntos axiales y un punto central; i.e. un conjunto total se
evaluaron 9 puntos en el disefio. Los puntos axiales de los factores a evaluar fueron para el
precio de aceite de 5 a 90 $MXP y para la capacidad del proceso de 100-300%. Las

capacidades usadas en el proceso se muestran en la Tabla 23.

Tabla 23. Capacidad de produccién del proceso en porcentajes y litros de bioturbosina

Capacidad del proceso  Litros de bioturbosina (L/afio)

100% 21,000,000
150% 31,500,000
200% 42,000,000
250% 52,500,000
300% 63,000,000

El valor p seleccionado para determinar si la diferencia entre la varianza de la poblacion y el
valor hipotético es estadisticamente significativa fue de 0.05. El valor p es el nivel de
significancia méas bajo al que puede rechazarse la hipétesis nula. Un nivel de significancia
del 0.05 indica un riesgo de 5% de concluir que existe una diferencia cuando no hay una
diferencia real. Si el valor p < que el nivel de significancia (5%) la hipotesis nula de rechaza.
Una vez evaluado el disefio de experimentos se procedio a la optimizacion mediante las
superficies de respuestas obtenidas. Se consider6 maximizar el indice de rentabilidad y

minimizar el precio minimo de venta de la bioturbosina.
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Capitulo I11: Resultados y discusion

En este capitulo se exponen y discuten los resultados de los escenarios planteados. Ademas,
se presentan los resultados del establecimiento de las fronteras del proyecto, simulacion de
procesos, andlisis econdmico, evaluacion de proyecto, analisis energético y la optimizacion

del escenario seleccionado como 6ptimo.

3.1 Bases de disefio

La capacidad del proceso se establecié de acuerdo con la turbosina de origen fosil producida
en México en el afio 2018. De acuerdo con los reportes'?®, PEMEX gener6 alrededor de
37,655 barriles/dia de turbosina, esto es 13,555,800 barriles/en un afio comercial. Para
obtener los litros por dia y afio fue necesario convertir los barriles a litros con una conversion
de 159 L/barril.

Tabla 24. Produccion de turbosina en México

1% de produccién

barriles/dia barriles/afio litros/dia litros/afo (L/dia)

Produccién en México 37,655 13,555,800 5,987,145 2,155,372,200 59,872

La produccién de bioturbosina en México es de aproximadamente 5,987,145 L/dia. De
acuerdo con la capacidad del proceso establecida fue de suplir el 1% de bioturbosina, la meta
es producir 59,872 L/dia de bioturbosina.

Las bases de disefio que se establecieron se muestran en la Figura 30.

Bases de disefio
1. Generalidades
La funcion del proceso es producir bioturbosina a través de aceite de
Jatropha

2. Capacidad
La capacidad del proceso sera de 59,872 L/dia de bioturbosina

3. Materia prima por escenario
0 Aceite de Jatropha
o Hidrégeno
0 Metanol

Figura 30. Bases de disefio del proceso para la produccion de bioturbosina
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3.2 Datos recolectados de los diferentes estudios disponibles

La recoleccion de datos se resume en la Tabla 25. Se muestran las materias primas, tipo de
catalizador, conversion y tipos de reaccion empleados. La reaccion de hidrotratamiento se
representd con la abreviacion hidrotra., mientras que la reaccion de hidroisomerizacion e

hidrodesintegracion por isome./desin.

Tabla 25. Materias primas, catalizadores, tipo de reaccion, tipo de reactor y conversion
Materia Conversion Tipo de Tipo de

. Catalizador . Ref.
prima % reaccion reactor
A. Jatropha  Ni-Mo/SiO-Al,0s 100% Hidrotra, ~ 'ubular de 56
cama fija
A. Jatropha NiMo/Al;O3 7% Hidrotra. Batch Experimental
FAME Ni/H-Y-80 96% Hidrotra. Semi-batch 2
n-Parafinas  Pt/SiO.-Al,O; 90% Isome./desin. Batch 81
n-Parafinas Ni-Mo/SAPO-11 99% Isome./desin.  Continuo 7

3.3 Superestructura de procesos
La superestructura permitié observar la sintesis de procesos de las diferentes rutas de
produccion de bioturbosina, a través de alternativas cataliticas. Las diferentes rutas cataliticas

fueron consideradas en escenarios de simulacion.

3.4 Simulacion de los escenarios
3.4.1 Propiedades del aceite de Jatropha Curcas L.
Las propiedades del aceite de Jatropha Curcas L. como una mezcla de moléculas modelo de

triglicéridos, se muestran en la Tabla 26.

Tabla 26. Propiedades del aceite de Jatropha a 25°C y 1 atm

Propiedad Valor
Entalpia molar (kJ/mol) —1962.19
Entalpia masica (kJ/kg) —2256.20
Entropia molar (kJ/mol-K) -5.34
Entropia mésica (kJ/kg-K) —6.14
Densidad molar (mol/L) 1.048
Densidad masica (kg/m?) 911.641
Flujo de entalpia (kJ/h) —779886
Peso molecular promedio 869.69
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3.4.2 Productos obtenidos del escenario A
Los rendimientos de los productos en el reactor de hidrotratamiento del escenario A se

muestran en la Figura 31.
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Figura 31. Distribucion de productos del hidrotratamiento de aceite de Jatropha

El producto principal en el reactor de hidrotratamiento es el diesel verde (C17-C21), este
presenta el mayor porcentaje de rendimiento con un valor ca. 67%; el resto se encuentra
comprendido por la bioturbosina (Ce-C1s), bioceras (C22-C24), biogasolina (Cs-Cg), gas LP
(C3-C4) y gas seco (Ci-C2), con un porcentaje de 17%, 6.5%, 1.6%, 1.5% y 0.21%,
respectivamente. De acuerdo con el mecanismo de reaccion el producto principal es el diesel
verde debido a la naturaleza quimica de los triglicéridos presentes en el aceite, como es el
caso de la trioleina que se encuentra en mayor composicion; obteniendo como producto acido
oleico. Seguido de la descarboxilacidn, descarboxilacion e hidrodescarbonilacion que forman
principalmente heptadecano y octadecano.

Como se menciond anteriormente en la metodologia el estudio del reactor de
hidroisomerizacion e hidrodesintegracion se dividio en dos casos estudios de distintos

catalizadores.

Los resultados del analisis de sensibilidad para el Caso de estudio 1 son los siguientes:
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Efecto de la longitud del reactor sobre el rendimiento de bioturbosina. La Figura 32

muestra el efecto de la longitud del reactor catalitico en un intervalo de 1 a 6 metros.
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Figura 32. Efecto de la longitud del reactor sobre el rendimiento de bioturbosina

El rendimiento de bioturbosina aumento en funcion de la longitud del reactor. Sin embargo,
el aumento en el rendimiento es poco significativo. El insignificante aumento en el
rendimiento de bioturbosina se puede considerar debido al poco tiempo de contacto con el

catalizador empleado.

Efecto del diametro del reactor sobre el rendimiento de bioturbosina. Los resultados de
este estudio se muestran en la Figura 33. El intervalo estudiado del diametro del reactor fue

de 1 a 5 metros.
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Figura 33. Efecto del didametro del reactor sobre el rendimiento de bioturbosina
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Los resultados de este estudio no mostraron un aumento significativo en el rendimiento de
bioturbosina en funcién de cambios en el diametro del reactor.

De acuerdo con los resultados anteriores se realizé un andlisis de sensibilidad modificando
las variables anteriores en un solo analisis. Los resultados indicaron que el rendimiento
maximo de bioturbosina fue ca. 2.24%, esto es posible mediante un reactor de 6 y 5 metros,
de longitud y diametro, respectivamente. El tiempo de residencia fue ca. 0.667 h derivado
del tamafio del reactor.

Los resultados de este estudio indican que no existe cambio significativo en el rendimiento
de bioturbosina en funcion de las dimensiones del reactor. Estos resultados sugieren que
aumentar el rendimiento de bioturbosina implicaria tener dimensiones del reactor
considerablemente grandes. Esto implicaria un mayor costo de fabricacion, instalacion y

mantenimiento del reactor.

Efecto de la temperatura del reactor sobre el rendimiento de bioturbosina. El siguiente
analisis se llevd a cabo modificando la temperatura del reactor en un intervalo de 300 a 400
°C, manteniendo las dimensiones del reactor en 4 y 5 metros de largo y diametro,

respectivamente. Los resultados de este estudio se muestran en la Figura 34.
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Figura 34. Efecto de la temperatura del reactor sobre el rendimiento de bioturbosina
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El rendimiento en funcion de la temperatura no presentd algin cambio significativo. Una
posible explicacion para esto es la baja actividad del catalizador en funcion del tiempo de

residencia y las consideraciones de productos indeseados derivado de la temperatura.
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Efecto de la presion del reactor sobre el rendimiento de bioturbosina. Este analisis se
realizé en un intervalo de presiones de 10 a 130 bar y los resultados se observan en la Figura
35.
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Figura 35. Efecto de la presion del reactor sobre el rendimiento de bioturbosina

Los resultados muestran un aumento en el rendimiento de bioturbosina en funcion del
aumento de la presion, sin embargo, se puede considerar poco significativo. Esto se le puede
atribuir a la actividad del catalizador y el tiempo de contacto en el reactor.

En funcidn con los resultados obtenidos, se realizé un andlisis de sensibilidad modificando
las cuatro variables anteriores en un mismo andlisis. De este andlisis se obtuvieron 4291
iteraciones computacionales y un rendimiento maximo de bioturbosina ca. 2.38%. Esto se
alcanzé considerando un reactor con un diametro de 5 metros, una longitud de 6 metros, a
400 °Cy a 130 bar. Los resultados obtenidos muestran que no existe un cambio significativo
en el rendimiento de bioturbosina al realizar modificaciones en el disefio y condiciones de
operacion del reactor. Los resultados obtenidos reafirman que el catalizador empleado tiene
poca actividad en tiempos de contacto cortos, sin embargo, para alcanzar un incremento
considerado significativo es necesario un mayor tiempo de contacto ca. 30 horas, de acuerdo
a lo obtenido por Calemma et al &

Por el poco efecto significativo del catalizador anterior en funcion del rendimiento de
bioturbosina, se realizO un segundo caso de estudio considerando un catalizador de
NiMo/SAPO-11.

67



Estudio técnico y econdémico del hidrotratamiento de ésteres y acidos grasos

Los resultados del rendimiento considerando el escenario A se muestran en la Figura 36.

100

Rendimiento (% peso)
¢

GasSeco  GasLP 'Biogasolina Bioturbosina Diesel V. Bioceras
Figura 36. Produccion del reactor de hidroisomerizacion e hidrodesintegracion

El rendimiento de bioturbosina respecto al diesel verde alimentado en este reactor presentd
un valor ca. 55%, esto se debe al catalizador empleado y su estructura caracteristica tubular
hueca la cual permite un mayor contacto en los sitios activos del catalizador. Por otro lado,
los rendimientos de biogasolina, diesel verde, bioceras, gas seco y gas LP, fueron 15.66%,
12.16%, 6.42%, 0.054% y 0.022%, respectivamente.

Estos resultados pueden explicarse por el hecho de que el diesel verde, principalmente
compuestos de cadenas largas, se desintegrd parcialmente en productos en el intervalo de
bioturbosina. El aumento observado en el rendimiento de bioturbosina podria atribuirse a la
actividad del catalizador, esto se generd por su caracteristica tubular hueca y la acidez del
soporte empleado (SAPO-11).

3.4.3 Productos obtenidos del escenario B
Los productos de la transesterificacion del aceite de Jatropha se observan en la Figura 37,

con un tiempo de residencia en el reactor de 0.5195 h.
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Rendimiento (% Peso)

Metil oleato Metil palmitato Glicerol
Figura 37. Productos principales de la transesterificacion de aceite de Jatropha

El producto principal de la transesterificacion fue el metiloleato. Estos resultados pueden
explicarse debido a que se asumio a la trioleina como una mezcla de trioleina, trilinoleina y
triesterina. Esto se realizo debido a que existen limitaciones en los compuestos presentes en
el simulador, esto se debe a la falta del dioleina, monooleina, diesterina, monoesterina,
dilinoleina y monolinoleina. Ademas, la cinética empleada presenta limitaciones a los
compuestos por ello solo se considera a la trioleina y tripalmitina como compuestos en la

alimentacion. Las composiciones de los compuestos utilizados se muestran en la Tabla 27.

Tabla 27. Composicién modelo del aceite de Jatropha en la transesterificacion
Aceite de Jatropha Peso molecular

Compuesto  Formula

(% peso) (kg/kmaol)
Tripalmitina  Cs1HosOs 16.8% 807.33
Trioleina Cs7H10405 83.2% 885.43

En el escenario de proceso B se utilizaron dos mezclas de aceite de Jatropha, el peso
molecular de la Jatropha para la produccion de biodiesel a través de una mezcla de
tripalmitina y trioleina fue de 871.21 kg/kmol, mientras que la usada para el hidrotratamiento
a través de una mezcla de mezcla de tripalmitina, trioleina, trilinoleina y triesterina, fue de
869.61 kg/kmol. Para el escenario A solo se usé la mezcla de tripalmitina, trioleina,

trilinoleina y triesterina.
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En este escenario se asume que producir y vender glicerol como subproducto podria generar
un aumento en las ventas y con esto alcanzar una rentabilidad.
Los resultados del disefio de la columna de destilacion para separar el metanol de los

productos del reactor de transesterificacion se muestran en la Tabla 28.

Tabla 28. Resultados del disefio de la columna de separacion de metanol

Especificaciones Valor
Tipo de condensador Total
Numero de platos 6
Plato de alimentacién 5
Relacion de reflujo (molar) 1
Presion del condensador (bar) 1.01325
Temperatura del condensador (°C) 64.53
Temperatura del rehervidor (°C) 73.95
Carga térmica del rehervidor (kcal/h) 173060

Se requiere una columna de 6 platos para obtener una fraccion de separacion de metanol de
0.9904 y de esta manera reducir el costo de metanol alimentado al proceso. La temperatura
del condensador fue de 64.53 °C considerando la temperatura de ebullicion del metanol.

Los FAME fueron separados de los triglicéridos, diglicéridos y monoglicéridos no
convertidos por medio de una columna de destilacion, para alcanzar la calidad del

combustible. Los resultados del disefio de la columna se observan en la Tabla 29.

Tabla 29. Resultados del disefio de la columna de destilacién de biodiesel

Especificaciones Valor
Tipo de condensador Total
Numero de platos 10
Plato de alimentacion 4
Relacion de reflujo (molar) 4
Presion del condensador (bar) 1.01325
Temperatura del condensador (°C) 227.98
Temperatura del rehervidor (°C) 384.19
Carga térmica del rehervidor (kcal/h) 110264

Los resultados del disefio de la columna fueron atribuidos principalmente a la calidad
requerida del biodiesel. Fue necesario considerar 10 platos para alcanzar el 99.90% de
contenido de FAME y ser considerado biodiesel de acuerdo con la ASTM 6751-09 que

especifica un contenido del 96.5% de éster.
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La Figura 38 muestra los resultados del hidrotratamiento de biodiesel del escenario B.
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Figura 38. Distribucion de productos del hidrotratamiento de biodiesel

El producto principal en esta etapa fue diesel verde (Ci7-C21) con un porcentaje de
rendimiento ca. 61.13%, por otro lado, para la bioturbosina y el gas seco el rendimiento fue
de 13.46% y 5.19%, respectivamente. No se considerd la produccion de biogasolina y gas
LP debido a los efectos de la temperatura considerada de 330°C. De acuerdo con la
experiencia industrial se puede considerar que no existe desintegracion de hidrocarburos de
cadenas largas, debido a que la temperatura empleada es menor de 350 °C. Se sabe que a
temperaturas superiores a los 350 °C se promueve la desintegracion de hidrocarburos, por
esta razon en este caso de estudio no se considero la produccion de biogasolina 'y gas LP.
Los resultados del reactor de hidroisomerizacién e hidrodesintegracion para el escenario B
se observan en la Figura 39.

El producto principal en el reactor de hidroisomerizacion e hidrodesintegracion es la
bioturbosina, con un porcentaje de rendimiento (% peso) ca. 57%, seguido de la biogasolina,
diesel verde y bioceras, con 16.62%, 6.31% y 3.28%, respectivamente.

A altas temperaturas, un fuerte efecto de hidrodesintegracién conduce a productos de cadena
menos larga y una tendencia mas débil a la hidroisomerizacion. Una baja temperatura debilita
el grado de desintegracion y los productos de cadena larga de carbonos se vuelven

dominantes.t’
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Figura 39. Produccion del reactor de hidroisomerizacién e hidrodesintegracion

3.4.4 Separacion de productos de los diferentes escenarios

La separacion de productos mediante un tren de destilacion es clave para la economia del
proceso debido al disefio de las columnas, i.e. derivado del nimero de platos sera el tamafio
de la columna. Los CAPEX son generados principalmente por el disefio de la columnay los
OPEX por los insumos requeridos en la operacion de esta.

Para evaluar columnas de destilacion por médulos RadFrac, se utilizaron los resultados de

las columnas DSTWU que se muestran en la Tabla 30.

Tabla 30. Columnas de destilacion DSTWU

Escenario A Escenario B
Especificaciones Col-1 Col-2 Col-3 Col-1 Col-2 Col-3
Relacion de reflujo minima 0.9453 0.1114 0.7645 1.47 0.0459 2.45
Relacion de reflujo real 6 6 7 7 7 15
NUmero de etapas de minimas 15.63 53.62 56.43 19.18 71.49 60.89
Numero de etapas reales 17.76 56.26 61.20 22.25 74.37 65.82
Etapa de alimentacion 8.81 28.24 31.19 10.82 36.98 32.47

Carga térmica del rehervidor (kcal/h) 522,790 861,310 185,021 362,865 995,149 295,920
Carga termica del condensador -148,593 -922.086 -187,618 -160069 -103613 -280,518

kcal/h
'(I'empeiatura de destilado (°C) 120.45 125.93 281.33 51.49 124.20 301.64
Temperatura fondos (°C) 207.41 323.54  389.497 183.12 330.03 384.32
Fraccion destilado 0.2548 0.8523 0.7210  0.2893  0.8893 0.7891
Presién condensador (bar) 3.0397 0.5066 0.5066 4.053 0.8916 0.5066
Presion rehervidor (bar) 3.0397 1.0132 1.0132 2.0265  0.5066 1.0132
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Un aumento en la relacion de reflujo real generd una disminucién en el nimero de platos de
la columna, lo cual reduce el costo de la columna. Sin embargo, aumenta los costos de
operacion de la columna.

La cantidad en el numero de platos fue menor para el escenario A, lo cual gener6 los menores
costos de capital derivados por el tamarfio de la columna. Estos factores podrian explicar los
efectos de los CAPEX de los escenarios de Ay B.

Los resultados de las columnas de destilacion RADFRAC se muestran en la Tabla 31.

Tabla 31. Columnas de destilacion RADFRAC

Escenario A Escenario B
Especificaciones Col-1 Col-2 Col-3 Col-1 Col-2 Col-3
Temperatura condensador (°C) 70 149.65 313.74 5 147.06 281.17

Temperatura rehervidor (°C) 187.004 325.90 391.28 21911 330.39 331.82
Calor del condensador (kcal/h)  -395158 -1132400 -189623 -902425 -1292140 -203573
Calor del rehervidor (kcal/h) 707593 1145880 196351 1117460 1238670 195351
Flujo de destilado (kmol/dia) 171,195 311.977  36.931  249.48 330.56 331.82

Relacion de reflujo 6 6 7 7 7 15
Flujo de fondo (kmol/dia) 362.12 50.14 13.21  368.865 38.3 18.73
Relacién de rehervidor 4.58 33.57 12.83 7.77 47.15 14.99
Numero de etapas 18 57 62 24 74 66
Etapa de alimentacién 9 36 32 11 37 32
Tipo de condensador Parcial Total Total Parcial Total Total

De acuerdo con experiencia de simulacion se sabe que el nimero de etapas reales aumenta
dos o tres etapas de las etapas minimas para que exista convergencia en la simulacion del
proceso. Los condensadores de la primera columna fueron del tipo parcial debido a que se

separan dos productos por el domo, i.e. la biogasolina y gas.

3.5 Calidad de la bioturbosina

La calidad de la bioturbosina presentd las caracteristicas que se muestran en la Tabla 32,
calculadas como se describio en la seccion 2.7.

El requisito que podria considerarse mas indispensable en la bioturbosina es el calor neto de
combustion minimo. De acuerdo con los resultados obtenidos el calor neto de combustion
obtenido fue de 43.0276 MJ/Kg, lo cual alcanza las especificaciones minimas necesarias. La
ASTM D1655 establece que se mayor a 42.8 MJ/kg.>?
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Tabla 32. Caracteristicas de la calidad de la bioturbosina obtenida

Propiedades Valor
Calor neto de combustion minimo (MJ/kg) 43.0276
Densidad a 15°C (kg/m?) 731.30
Punto de congelamiento (°C) -56.91
Contenido de aromaticos (% peso) 0
Contenido de azufre (mg/kg) 0
Punto de humo (mm) 142.20
Punto de nube (°C) 13.83

De acuerdo con la ASTM D7566 el requisito minimo para la densidad de la bioturbosina es
de 730-770 kg/m?, en este estudio el resultado fue de 731.30 kg/m?lo que indica que cumple
con la especificacion requerida. Podria decirse que el requisito de la densidad maxima no es
tan estricto como el de la densidad minima porque los tanques de combustible de los aviones
no tienen que estar completamente llenos.3?

Por otra parte, el requisito del punto de congelamiento del combustible es importante debido
a que actualmente casi todos los vuelos de aviones de pasajeros de larga duracion se producen
en la estratosfera inferior. El enfriamiento del tanque de la aeronave se produce
progresivamente a lo largo de dichos vuelos durante el ascenso y el ascenso en crucero porque
la temperatura del aire cae con la altitud. La bioturbosina proveniente del proceso HEFA solo
debe de tener un punto de congelamiento minimo de —40 °C, esto quiere decir que el
combustible obtenido con un valor de —56.41 °C es apto para ser empleado.®2

Para el contenido azufre se considera que no existe, debido a que la materia prima proviene
de fuentes de biomasa, las cuales estan consideradas como libre de este tipo de compuestos
en este estudio. Por otro lado, para el contenido de aromaticos no se consideran presentes
debido a que en los resultados experimentales en los que se baso la simulacidn no se observo
la produccion de los mismos, posiblemente debido a la alta presion de hidrégeno que
suprimiod la ciclizacion.

El punto de humo es la altura en milimetros de una flama que es producida por la quema del
combustible, este trabajo present6 142.20 mm.

Para el caso del punto de nube es la temperatura a la cual los solidos disueltos en un
combustible ya no son completamente solubles, precipitando como una segunda fase que le

da al combustible un aspecto turbio.
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3.6 Anélisis econdémico de los escenarios

Los escenarios fueron analizados econémicamente de acuerdo con los costos de operacion y
capital requeridos para llevar a cabo el proceso. La Tabla 33 proporciona los resultados
econdémicos en millones de pesos mexicanos ($ Millones, MXP) de los escenarios
propuestos. Los CAPEX estimados estdn basados en diferentes categorias; tales como
compra y ajuste de equipos, ingenieria civil, pintura, acero, contingencias, instrumentacion,
entre otros. Los OPEX relacionan los factores econdémicos claves en la operacion del proceso
(materia prima, mano de obra, mantenimiento, insumos, cambios operacionales, costos

globales del proceso, generales y administrativos).

Tabla 33. Resumen econdémico de los escenarios

Escenario A Escenario B
CAPEX, $ Millones, MXP $614 $768
OPEX, $ Millones, MXP $2,722 $2,824

El escenario B presentd el mayor CAPEX comparado con el escenario A. Este resultado se
puede explicar por el hecho de que en el escenario B se agregan nuevos equipos para llevar
a cabo la seccion de obtencion de biodiesel. El escenario B presentd un aumento ca. $248
millones en comparacion con el escenario A.

En la Figura 40, se observan la distribucion de los CAPEX generados por el escenario A.

Escenario A
Contingencias
Acero 16.67% Ajuste de equipos
0.55% 0.07% :
5 89% Tuberia
o 2,476 !
ros i
5% 5 78(%:nstrumentacnon
Pintura
1%
Eléctrico
o 7.42%
Alslamlen{o49% Tarifa de contrato
' 2.68%
201% GastosGyA
Compra de equipos

31.38%
Figura 40. Distribucion de costos de capital (escenario A)
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Los principales CAPEX son generados por la compra de equipos, contingencias y otros
costos, con 31.38%, 16.67% y 22.5%, respectivamente. Los costos de capital de los equipos
pueden atribuirse a la compra de material de fabricacién y la construccion de los mismos.
Los costos de contingencias se atribuyen a los efectos generados por cuestiones adversas a la
empresa, tales como fendmenos naturales, problemas de la empresa, etc.

La Figura 41 muestra una distribucion de los CAPEX generados por distintas categorias, de
las que destacan la compra de equipos con 33.58%, contingencias 16.67% Yy, otros con
22.23%.

Escenario Jatropha-Biodiesel
Contingencias
Acero 16.67%
0.63% : i i
Ajuste de equipos
0.07%  Tuberia
583% . .
Civil

2.57%
Instrumentacién
6.23%
Pintura
0.11% ectri
5.49% Eléctrico

Tarifa de contrato

Aislamiento
1.41%

2.55%
2.01% GastosGyA

Compra de equipos
34.3%
Figura 41. Distribucion de costos de capital (escenario B)

Los resultados pueden atribuirse a la compra de materia prima como el acero para la
fabricacion de los equipos, tal como reactores de alta presion, columnas, entre otros. La
proporcion por compra de equipos del escenario B fue mayor que el escenario A. Esto se les
atribuye principalmente a los equipos necesarios para la obtencion de biodiesel.

La Figura 42 muestra la distribucion de los costos de equipos instalados para los escenarios
investigados. La seccion de hidrotratamiento e hidroisomerizacion e hidrodesintegracion
representan mas del 50% del costo de equipos en ambos escenarios. Resultados similares

fueron obtenidos por Klein-Marcuschamer et al.** y Diederichs et al.**
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7 Obtencion de biodiesel
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Figura 42. Costo de equipos instalados por seccion de procesos

Por otro lado, los OPEX estan definidos por distintos criterios. En la Tabla 34 se desglosan

los OPEX calculados para ambos escenarios

Tabla 34. Costos de operacion en un afio de operacién

Escenario A ($ MXP)

Escenario B ($ MXP)

Materia prima $2,487,960,056.40
Costo de operacion laboral $5,614,282.80
Costo de mantenimiento $8,131,798.50
Insumos $10,931,644.45
Cambios operacionales $1,403,570.70
Costos globales del proceso $6,873,040.65
Costos generales y administrativos (G y A) $201,673,151.48
OPEX $2,722,587,544.98

$2,559,129,372.38
$7,618,492.64
$12,735,733.19
$23,434,831.02
$1,904,623.16
$10,177,112.91
$209,200,013.22
$2,824,200,178.53

El costo de la materia prima tiene el mayor impacto en los OPEX y estan asociados

principalmente al precio del aceite de Jatropha Curcas L., representando el 89-91% para

ambos escenarios. Por lo tanto, reducir el costo de la materia prima es de vital importancia

para disminuir los costos de produccion y mejorar la rentabilidad del proceso, un criterio que

otros investigadores han considerado.36:124.97.9

En general los OPEX de ambos escenarios fue casi similar, sin embargo, en el escenario B

se presentaron los mayores OPEX, asociado al consumo de hidrégeno en los reactores de

hidrotratamiento. También, se le puede atribuir al uso de metanol alimentado en la seccion

de obtencion de biodiesel, lo cual no se encuentra presente en el escenario A.
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Precio Minimo de Venta (PMV)
El PMV de bioturbosina de ambos escenarios se muestra en la Tabla 35, considerando un
precio de compra de aceite de Jatropha de $80 MXP/L.??

Tabla 35. Precio minimo de venta de ambos escenarios
PMV, Precio PEMEX

Escenario

$MXP/L (SMXP/L)
A $158.93
B $162.55 3141

En ambos escenarios no se considero la venta de subproductos para esta primera etapa, estos
fueron considerados mas adelante. El precio minimo de venta es elevado en comparacion con
el combustible de origen fosil. La causa principal en el precio radica en el costo elevado del
aceite de Jatropha Curcas L., lo cual genera un proceso poco competitivo y no rentable. La
primera alternativa para reducir el PMV fue considerar disminuir el precio de compra de la
principal materia prima (aceite) para alcanzar la rentabilidad.3

Rentabilidad del proceso
La rentabilidad del proceso depende de ciertos criterios de evaluacion como se muestra en la
Tabla 36.

Tabla 36. Criterios de evaluacion del proyecto

Criterio Escenario A Escenario B
VPN (Valor Presente Neto) @) )
TIR (Tasa interna de retorno) 0 0
MTIR (Tasa Interna de Retorno Modificada) 12.99 13.28
PO (Periodo de recuperacion) - -
PI (indice de Rentabilidad) 0.16 0.17

De acuerdo con los resultados obtenidos se puede decir que ningun escenario es factible para
alcanzar la rentabilidad, debido a los valores de VPN negativos y el indice de rentabilidad.
En bdsqueda de una alternativa econdmicamente viable y rentable los escenarios propuestos
se realiz6 un analisis de sensibilidad del precio del aceite en relacion con la rentabilidad del

proceso.
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Tabla 37. Andlisis de sensibilidad del costo $ MXP/L de aceite

Escenario A Escenario B
Costo de la compra de aceite (MXP/L) Costos de la compra de aceite (MXP/L)
Criterio de

evaluacion $40 $20 $10 $4.5 $40 $20 $10 $4.5 $2.5

VPN ) ) ) (+) ) ) ) ) )
TIR 0 0 0 25.21 0 0 0 0 21.32
MTIR 15.28 17.33 1897 20.08 1541 1727 1874 19.68 20.09
PO - - - 7.27 - - - - 15.90

PI 0.30 0.51 0.77 1.02 0.30 049 0.72 0.92 1.02

La Tabla 37 resume los resultados de los diferentes criterios de evaluacion de los escenarios
de proceso propuestos para diferentes costos de aceite de Jatropha de $4.5-$40 MXP/L. Los
resultados obtenidos afirman la observacion previa de que el precio de la materia prima (costo
del aceite) es un factor clave para alcanzar la rentabilidad. Si el costo de la materia prima se
encuentra en el intervalo de $10-$80 MXP/L, todos los escenarios generan un VPN negativo,
cuando el costo de la materia prima es tan bajo como $7 MXP/L el escenario A genera un
VPN positivo, un periodo de recuperacion del capital de 16.13 afios y un Pl de 1.02, por lo
cual lo hace significativamente rentable en comparacion con el escenario B. Generar un VPN
significa una pérdida neta de inversion y altos riesgos para los inversionistas.® Debido a los
resultados obtenidos se selecciono el escenario A para realizar una integracion energética y

una optimizacion del proceso.

3.7 Integracion energética

La integracion energética del mejor escenario se realizo primero categorizando las corrientes
frias y calientes, y luego haciendo un analisis Pinch para disefiar la red de intercambiadores
de calor. La red de intercambiadores de calor seleccionada se observa en la Figura 43.

Las corrientes frias son representadas por lineas azules y las corrientes calientes por lineas
rojas. Los puntos azules y rojos representan los diferentes intercambiadores de calor usados
en el escenario base; los puntos verdes son intercambiadores agregados al escenario. El calor
del reactor de hidrotratamiento se utilizd para calentar el intercambiador nuevo (E-100) de
esta forma elevar su temperatura y ahorra en servicios auxiliares. La corriente de salida
caliente del reactor de hidroisomerizacion/hidrodesintegracion es alimentada a un nuevo
intercambiador (E-101) con el objetivo de integrar la corriente de alimentacion y asi reducir

los costos de operacion en funcion de los insumos suministrados.
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Figura 43. Red de intercambiadores de calor obtenida del Aspen Energy Analyzer
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Después de la integracion de calor como se observa en la Figura 44, se obtuvieron los
resultados de CAPEX y OPEX. Los CAPEX aumentaron con la integracion de calor, debido
a los equipos adicionales en el proceso. Sin embargo, el OPEX disminuyé en el caso
integrado, debido a la disminucion en el consumo de servicios auxiliares externos.® El ahorro

econémico en los OPEX es de aproximadamente $876,325.21, esto se observa en Figura 45.

3,000

1 1 Escenario Al
2500-| I Escenario DI

_%

1,500

:

Millones de $ MXP/afio

s

0

CAPEX TOTAL | OPEX TOTAL
Figura 45. Comparacion del escenario antes (Al) y después (DI) de la integracion energética

3.8 Analisis estadistico y optimizacion

Para determinar los valores optimos de los factores establecidos como el precio del aceite y
la capacidad del proceso, se establecio la metodologia de superficies de respuesta (RSM) con
las variables de entrada y salidas establecidas a niveles maximos. La matriz completa que
contiene las 9 filas de corridas de datos de acuerdo con el disefio central compuesto para el

estudio de optimizacion estadistica se muestra en la Tabla 38.
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Tabla 38. Matriz completa de corridas del disefio de experimentos

Eactor 1 Factor 2 Respuestas
Corrida Precio de aceite dCapguga? de . PMV .

($ MXPIL) produccion del proceso Pl bioturbosina

(100-300%) ($ MXP/L)
1 $5 100 1.09 $42.54
2 $47.5 300 0.28 $86.50
3 $90 100 0.15 $175.85
4 $5 300 1.45 $23.69
5 $47.5 100 0.26 $109.19
6 $90 200 0.15 $157.23
7 $5 200 1.36 $29.04
8 $47.5 200 0.27 $93.13
9 $90 300 0.15 $149.32

De acuerdo con el andlisis de las respuestas para el indice de rentabilidad y el precio minimo
de venta (PMV) el modelo cuadratico es el sugerido por el ANOVA. Los valores de R?, R?
ajustada y R? predicha, para el indice de rentabilidad fueron 0.9951, 0.9869 y 0.9418,
respectivamente. Para el precio minimo de venta (PMV) los valores de R?, R? ajustada y R?
predicha fue de 1, 0.9999 y 0.9997, respectivamente. Debido a que la diferencia entre los dos
valores era inferior a 0.02, indica que los modelos podran proporcionar una estimacion
razonablemente buena.**"-1*° Esto también concuerda con las gréaficas de la Figura 46 de los
valores pronosticados o predichos contra los reales. Para el PI se observan valores un poco
desplazados de la linea es por ello por lo que la R? no predicha y ajustada no presentan un
valor de 1. Por otro lado, el PMV de la bioturbosina presentd un R? ajustado y predicho muy
cercano a 1, es por esto por lo que se ajustan mejor a la linea recta. La desviacion estandar
del indice de rentabilidad fue de 0.0636 y del PVM de la bioturbosina fue de 0.4267. De esta
manera podemos decir que estas expresan una alta correlacion entre los valores pronosticados
con el modelo contra los reales, por lo tanto, podemos decir que el modelo presenta una buena
prediccion.

El modelo cuadratico para la respuesta del indice de rentabilidad se muestra en la ecuacion

(11) y para el PMV de la bioturbosina en la ecuacion (12).
indice de rentabilidad (PI) 0.45504% — 0.09004B — 0.0300B% (1D

Precio minimo de venta (PMV) 0.00504% — 1.924B + 4.71B% (12)
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Figura 46. Datos reales contra los predichos por el modelo

Los resultados del analisis de varianza (ANOVA) para identificar el indice de rentabilidad se

muestran en la Tabla 39 y para el PMV de la bioturbosina en la Tabla 40.

Tabla 39. Andlisis de varianza (ANOVA) para la superficie de respuesta de PI

Fuente Suma de DF Cuadrfado Valor F  Valorp
cuadrados medio

Modelo 2.46 5 0.4912 121.45 0.0012  Significativo
A-Precio de aceite 1.98 1 1.98 490.49 0.0002
B-Capacidad del proceso 0.0241 1 0.0241 5.95 0.0926
AB 0.0324 1 0.0324 8.01 0.0662
A? 0.4141 1 0.4141 102.38 0.0021
B? 0.0018 1 0.0018 0.4451 0.5524
Residual (Error total) 0.0121 3 0.0040
Correlacion total 2.47 8

Tabla 40. Andlisis de varianza (ANOVA) para la superficie de respuesta de PMV

Fuente Suma de DF Cuadr_ado Valor F Valor p
cuadrados medio

Modelo 25809.74 5 5161.95 28355.42 <0.0001 Significativo
A-Precio de aceite 24978.27 1 24978.27 137200 < 0.0001
B-Capacidad del proceso 772.25 1 772.25 424212  <0.0001
AB 14.75 1 14.75 81.00 0.0379
A? 0.0000 1 0 0.0003 0.4574
B2 44.46 1 44.46 244.25 0.0011
Residual (Error total) 0.5461 3 0.1820
Correlacion total 25810.28 8
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En cuanto al indice de rentabilidad del proceso, se mostr6 un modelo altamente significativo
con baja probabilidad de valor p de 0.0012 y un valor F alto de 121.45. Valores de p = 0.0012
indican que la probabilidad de obtener un valor de F elevado derivado del ruido es de 0.12%.
Por otra parte, el PMV de la bioturbosina presento6 un valor F de 28355.42 y un valor p menor
que 0.0001, esto indica que el modelo es significativo. Un valor de p < 0.0001 indica que la
probabilidad de obtener un valor F grande debido al ruido es solo del 0.01%.4°

El efecto de la capacidad del proceso y el precio del aceite sobre el indice de rentabilidad se
observa en la Figura 47, a medida que aumenta la capacidad del proceso y se mantiene un
precio de compra de aceite alto, el Pl sera considerablemente bajo, en consecuencia se
considera un proceso no rentable. Sin embargo, con un precio de compra de aceite bajo el PI
aumenta en relacion con la capacidad de produccion del proceso, alcanzando valores de Pl

ca. 1.4y, por lo tanto, se considera un proceso rentable.

Pl

B: Capacidad de la planta (%)

300

A: Precio del aceite ($/1) B: Capacidad de la planta (%)

90 100 A: Precio del aceite ($/1)

Figura 47. Superficie correspondiente al contorno del Pl

ElI PMV de la bioturbosina considerada como unico producto en funcion del precio del aceite
y la capacidad del proceso se ve afectado considerablemente por el precio de la materia prima
(aceite). Un precio elevado de aceite conlleva a un PMV mayor, aun cuando la capacidad del
proceso sea mayor. Sin embargo, si se considera un precio de compra de aceite bajo, se
pueden alcanzar un PMV reducido y reducir aun mas si se considera una capacidad de
produccidon mayor al 100%, esto se puede observar en la Figura 48.
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Figura 48. Superficie correspondiente al contorno del PMV de larbioturbosina

Optimizacion de proceso

Las condiciones Optimas para maximizar el indice de rentabilidad y minimizar el precio
minimo de venta de la bioturbosina se logra con un precio del litro de aceite de $5 y una
capacidad de produccion del proceso de 300%. Las condiciones dptimas alcanzadas para el
Ply el PMV fueron de 1.4433 y $23.9033, respectivamente. Esto se puede observar en la
Figura 49.

En la Figura 49a se observa el contorno de la seccién de optimizacion de acuerdo con la
maximizacion y minimizacion. Esto se puede observar mejor en el contorno de la Figura 50,
la seccion resaltada demuestra que el indice de rentabilidad y el precio minimo de venta
Optimos pueden ser alcanzados con precios de compra de aceite bajos ca. $8 MXP y con
capacidades a partir de 100% (21,000,000 L de bioturbosina). De esta forma se podria
alcanzar una rentabilidad significativa sin afectar el precio minimo de venta de manera
viable.
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Figura 49. Contornos de las condiciones de proceso maximizacion o minimizacion
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Figura 50. Contorno de la seccion de optimizacion

Las condiciones optimas del proceso fueron verificadas en el APEA con el objetivo de
conocer los criterios de evaluacion del proceso. Los resultados resumidos del proceso con las
condiciones Optimas considerando la venta de subproductos a los precios establecidos en la

metodologia se muestran en la Tabla 41.

Tabla 41. Resumen de los criterios mas importantes en el proceso

Resultados Valor
Precio del aceite ($/L) $5.00 MXP
Produccion 300% 63,000,000 L de bioturbosina
Costo de capital (CAPEX) $ 848,923,166.73
Costo de operacion (OPEX) $643,632,684.05
Valor presente neto (VPN) 243,866,982.37
Tasa interna de retorno (TIR) 70.55
Periodo de recuperacion (PO) 3.21 afios
indice de rentabilidad (PI) 1.45

En la Tabla 42 se muestra el resumen de los criterios de rentabilidad del proceso considerando

la venta de subproductos y a diferentes precios de la bioturbosina.
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Tabla 42. Criterios de rentabilidad del proceso
Precio de venta de la

bioturbosina ($ MXP/L) VPN IRR PO P|
14.1* (+) 7055 321 145

12 (+) 5862 368 135

10 (+) 4720 442 126

8 (+) 3591 58 115

6 (+) 2472 1037 105

*Precio de venta de la turbosina (PEMEX)

Las condiciones Optimas de operacion generan una alternativa en la disminucion del precio
de venta de la bioturbosina, logrando con esto obtener un producto competitivo con la
turbosina de origen fosil. De acuerdo con los resultados si se considera un precio de venta de
$12 MXP puede competir con la turbosina fosil sin dejar de ser un proceso rentable, en
relacion con los resultados del valor presente neto fue positivo, la tasa interna de retorno fue
alta, un periodo de recuperacion de capital de 3.68 afios y un indice de rentabilidad de 1.35.
De esta manera se puede generar un proceso amigable con el medio ambiente que sea rentable
y pueda tener precios viables con la industria del petréleo.

De acuerdo con los resultados obtenidos por Klein-Machuschamer et al.,** un proceso con
una capacidad de 61 millones L/afio de bioturbosina con una alimentacién de microalgas el
precio de bioturbosina fue de $2.42 USD/L ($46.17 MXP/L), para la Pongamia pinnata el
precio fue de $1.60 USD/L ($30.58 MXP/L) y para cafia de azucar el precio fue de $1.05
USD ($20.034 MXP/L); Natelson et al.,* realiz6 el estudio de un proceso con una capacidad
de 76 millones L/afo de bioturbosina con aceite de higuerilla (camelina) como materia prima
el precio de la bioturbosina fue de $0.61 USD/L ($11.63 MXP/L); Wang?® obtuvo un precio
de bioturbosina de $1.43 USD/L ($27.28 MXP/L) considerando un escenario desde la fruta
de Jatropha y un precio de bioturbosina de $1.51 USD/L ($28.81 MXP/L) con un escenario
de aceite de Jatropha. Comparando los resultados obtenidos en este trabajo de investigacion
con los obtenidos por otros autores se puede decir que el proceso disefiado en este trabajo es
rentable y el precio de venta de bioturbosina es competitivo en comparacion con otras
materias primas y procesos utilizados por otros autores.

El precio de bioturbosina en comparacion con la turbosina tendria un precio mas elevado, sin
embargo, la bioturbosina no se usa como un combustible solo, mas bien es mezclado con

turbosina para alcanzar los requerimientos de calidad. Por lo tanto, esto implicaria tener dos
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precios de turbosina, una sin la mezcla de bioturbosina y otra con bioturbosina. La mezcla de
turbosina con bioturbosina presentaria los precios mas elevados. La bioturbosina no compite

con la turbosina fosil, mas bien seria un aditivo para reducir las emisiones de CO..

90



Estudio técnico y econdémico del hidrotratamiento de ésteres y acidos grasos

Capitulo I1V: Conclusiones

De acuerdo con los escenarios propuestos, el hidrotratamiento de aceite de Jatropha genera
principalmente diesel verde (61-67 %peso) en ambos escenarios, mientras que en la
hidroisomerizacién e hidrodesintegracién se produce principalmente bioturbosina (55-57
%peso).

Los CAPEX del escenario A y B, fueron atribuidos especialmente a la compra de equipos,
tales como columnas de destilacion, compresores, reactores, separadores, etc. Los CAPEX
mas significativos de los escenarios propuestos son atribuidos a la seccion de
hidrotratamiento y separacion de productos. El aceite de Jatropha Curcas L. gener6 el mayor
OPEX en ambos escenarios y el precio de éste es el factor clave para alcanzar la rentabilidad
de la planta y la competitividad del precio de la bioturbosina.

De ambos escenarios simulados, el escenario A que corresponde al hidrotratamiento de aceite
de jatropha, sin alimentar biodiesel, resulté como el mas rentable de acuerdo con los valores
del indice de rentabilidad (IR), periodo de recuperacion (PO), tasa interna de retorno (IRR).
La integracion de calor a través del analisis Pinch genera un aumento en los CAPEX debido
al incremento en el nimero de intercambiadores de calor requeridos, sin embargo, existe una
disminucion en los OPEX generados por la diminucion de insumos de los servicios auxiliares
del proceso. El ahorro econdmico de los OPEX fue de $876,325.21 MXP/afio.

A partir del estudio estadistico y optimizacion del indice de rentabilidad (PI) y el precio
minimo de venta (PMV) de la bioturbosina en funcion del precio de compra del aceite y la
capacidad de la planta se concluye que si se considera un precio de compra de aceite de $5.00
MXP/L y una capacidad de 63,000,000 L de bioturbosina/afio se genera un proceso rentable,
considerando solo la venta de bioturbosina con un PMV de $23.90 MXP/L.

Considerando la venta de subproductos se puede alcanzar mas rapido la rentabilidad con un
VPN positivo, una IRR de 58.62, un periodo de recuperacion del capital de 3.68 afios y un
indice de rentabilidad de 1.35, el PMV de bioturbosina es de $12 MXP/L.

La instalacion de una biorrefineria con la tecnologia HEFA en México, considerando el aceite
de Jatropha como materia prima, es significativamente rentable, siempre y cuando se tengan

precios de compra de aceite bajos.
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Si se tienen precios de compra de aceite de Jatropha elevados el proceso no es rentable, sin
embargo, es importante que en México se pueda considerar este tipo de procesos ya que
reducen las emisiones de CO y permitiria alcanzar una independencia energética de otros
paises, para la seguridad energética de México.

Considerar instalar mas plantas para la produccion de bioturbosina en México podria ser una
alternativa energética para alcanzar a producir el 50% de bioturbosina, lo méximo permisible
en mezclas con turbosina. Este proceso solo contempla producir el 1% de bioturbosina de la
produccion a la fecha mencionada anteriormente, sin embargo, aumentar la produccion
implicaria producir una cantidad considerable de aceite vegetal y/o grasa animal, lo cual
considero México no tiene la capacidad para producir a grandes escalas actualmente.

En este trabajo solo se analizd el uso de aceite de Jatropha Curcas L. como materia prima,
procesada con base en ciertos catalizadores y tecnologias, por lo que en trabajos futuros seria
conveniente e interesante realizar un estudio técnico y economico de las diferentes

alternativas de fuentes de biomasa y procesos para la produccién de bioturbosina.
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