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Cenipalma

Presentacion

El presente Boletin Técnico forma parte del proyecto de Oleoquimica de Cenipalma,
que tuvo su origen en el ejercicio de vision y estrategias de la palmicultura colom-
biana realizado por Fedepalma en 1999, en el cual se plasmé que la diversificacién
de los productos derivados de la palma de aceite para la conquista de mercados ob-
jetivo, regionales e internacionales, deberia ser contemplada en la estrategia biésica
colectiva del sector (Fedepalma 2006).

En 2001, el Ministerio de Agricultura y Desarrollo Rural aprobé la puesta en
marcha de un estudio prospectivo sobre la oleoquimica de los aceites de palma y
de palmiste en Colombia (Cenipalma-Fedepalma, 2003). Con €l se dio a conocer ¢l
mercado potencial que existe para los productos de la oleoquimica (bésicos y deriva-
dos), se identificaron los principales productos que se comercializan en Colombia, y
se definieron las posibilidades de mercado en paises como Estados Unidos, México,
Brasil, Chile, Argentina y los pertenecientes a la Comunidad Andina de Naciones.
Ademds, se realizé un estudio prospectivo para mostrar los diferentes escenarios
en los que puede encontrarse el desarrollo de la oleoquimica del aceite de palma en
2010.

Los resultados de ese estudio permitieron establecer que la investigacion en
oleoquimica en Colombia no se encuentra en un estado incipiente, pero tampoco
se trata de una actividad plenamente consolidada, debido a que lo logrado hasta el
momento ha sido producto de esfuerzos dispersos y no de un propdsito nacional
unificado.

Con el fin de promover proyectos de investigacién en el 4rea, asi como de
implementar una estrategia de articulacion entre los sectores industrial, académico y
palmicultor para la biisqueda de nuevos usos de los aceites de palma y de palmiste, y
para facilitar la construccion del escenario de la oleoquimica de cara al 2010 llamado
“El camino de la palma”, se realizaron talleres regionales para la integracion de sec-
tores, en los que hubo consenso sobre lo determinantes que resultan el biodiésel y los
detergentes para las politicas de desarrollo de la industria oleoguimica.

En consecuencia, en 2005 el sector palmero inici6 los estudios conducentes
a determinar la factibilidad téenica sobre el uso del aceite de palma como materia
prima para la produccién interna de biodiésel. Hoy dia este combustible demanda al-
rededor de 150.000 toneladas, la cual tiende a crecer al 2,6% anual hasta 2020, Fruto
de la implementacién del programa de biodiésel, en 2010 Colombia se convertird en
el primer pais del mundo con un programa nacional de mezclas de diésel-biodiésel
de palma, éste 1iltimo al 10%.
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Metil éster sulfonado: una generacion nueva de surfactantes

Dadas las circunstancias descritas, Cenipalma cree que por el desarrollo de las
industrias palmera y de la oleoquimica, referida al biodiésel, en la actualidad estdn
armados en Colombia los cimientos necesarios para empezar a producir detergentes
a base de surfactantes derivados de los metil ésteres de aceite de palma: metil ésteres
sulfonados (MES). Este es justamente el tema del presente boletin, cuyo propdsito es
ofrecer una vision somera del proceso técnico y mostrar la rentabilidad de sulfonar
el metil éster de palma de aceite en el pafs.

JOSE IGNACIO SANZ SCOVINO
Director Ejecutivo
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Ceninithing

Introduccion

Los productos detergentes, de aseo y limpieza son basicos en la canasta familiar,
pues estdn intimamente relacionados con el bienestar de los consumidores. Las em-
presas que los fabrica se caracterizan por realizar inversiones continuas, ligadas a
la innovacion en aspectos como las materias primas, los ingredientes activos y los
empaques; de esa manera le agregan valor a la produccién y generan productos es-
pecializados que les permiten segmentar el mercado.

Los detergentes se utilizan en procesos de lavado y limpieza, y pueden adoptar
cualquier apariencia (liquido, polvo, pasta, barra, pastilla, etc.) para ser comerciali-
zados con destino a los usos doméstico, institucional o industrial. Estdn constituidos
principalmente por surfactantes aniénicos como el alquilbenceno sulfonado lineal
(LAS) y los alcoholes grasos sulfatados (FAS), que juntos representan mds del 50%
del total de los surfactantes empleados por la industria. Otros surfactantes usados
para la formulacién de detergentes son: alfa olefin sulfonatos (A0S), alcohol éter
sulfatos (AES), nonyl fenol etoxilado (NPE), y recientemente el metil éster sulfonado
(MES). Debido a su estructura quimica, estos compuestos son altamente solubles en
el medio de lavado y al mismo tiempo actiian a una maxima hidrofobicidad con él,
lo que permite solubilizar y asi eliminar la suciedad de las superficies.

La habilidad del detergente para cumplir su funcién de limpieza no depende
exclusivamente de la composicién de la formulacién, sino también de las condi-
ciones de uso y la naturaleza de la sustancia que serd removida o dispersada, cuyas
variables son: tiempo de contacto con la superficie por limpiar, fuerza fisica ejercida
sobre la superficie en forma de velocidad o flujo, concentracion del detergente que
se utilizard en la carga de lavado, temperatura presente en la solucién limpiadora,
drea de contacto de la superficie por limpiar y persona que ejecuta la operacién de
limpieza. Por su parte, los consumidores que se declaran a favor de la proteccion del
medio ambiente asumen voluntariamente el compromiso de utilizar estrictamente las
cantidades de los detergentes sefialadas por el fabricante, con el propdsito de limitar
la posible contaminacién.

El sector colombiano fabricante de productos de aseo y cosméticos vendié en
2008 cerca de 2.040 millones de délares, representativos de un crecimiento prome-
dio anual del 57% durante el dltimo quinquenio, hecho que le ha valido el posiciona-
miento como uno de los mds grandes de Latinoamérica.

En el caso particular de los detergentes, 58,5% de los principales productos
exportados correspondié a preparaciones tensoactivas y preparaciones para el lavado
y la limpieza; 8% a jabones y preparaciones organicas tensoactivas, y el porcentaje
restante a otras preparaciones tensoactivas, productos y jabones. Por su parte, las ex-
portaciones del sector del aseo superaron los 109 millones de délares el mismo afio.
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Vale sefialar que histricamente la balanza comercial de las materias primas uti-
lizadas para la fabricacién de detergentes en el pafs ha sido negativa; esa industria se
abastece principalmente de las importaciones del dodecilbenceno, que en el periodo
2000-2007 reportaron una tasa de crecimiento del 5,5%.

Por otro lado, las importaciones de surfactantes llegaron a 116,8 millones de
délares en 2008, y en su mayorfa provinieron de Estados Unidos, México, Alemania,
Ecuador y Brasil. Segiin el Ministerio de Comercio (2008), los principales productos
importados corresponden a los surfactantes aniénicos.

Esa misma entidad estimé que en el afio 2032 se producirdn aproximadamente
8.900 millones de délares de ese sector, de los cuales se exportaria el 26%. Asi
mismo, sefialé que los obstdculos mds importantes para cumplir dicha meta estdn
relacionados con la competitividad en los costos, la agilidad en la produccién, la
calidad final del producto y la innovacién; de manera que si se consiguiera avanzar
en todos esos frentes, se obtendria un alto impacto en el consumidor y se estimularia
el ingreso de capital extranjero (Dinero, 2009).

En el futuro, la industria nacional del biodiésel podria proveer la materia prima
para fabricar el surfactante anidnico metil éster sulfonado con la calidad requerida,
como quiera que cuenta con siete plantas con una capacidad de 516.000 toneladas,
de las cuales en el afio 2015 el 10% estaria disponible para otros usos, bien sean
internos o externos'.

Para concretar ese escenario en el mercado local, ademads del suministro estable
de materia prima, otras fuerzas impulsoras de este mercado no menos importantes,
son:

* Adelantos en la tecnologia de produccion de detergentes en polvo, que han
logrado reducir los costos de procesamiento y mejorar las condiciones de
seguridad del proceso

» Incursién de nuevas especificaciones de los surfactantes aniénicos tradicio-
nales en términos de temperatura para el lavado y efectividad, asi como
controles mas rigurosos alrededor de la emision de gases SO, y SO, durante
su proceso de produccion

¢ Regulaciones ambientales mds estrictas, que han conllevado a que surfac-
tantes ampliamente empleados, como los LAS y los alcoholes etoxilados,
comiencen a ser sustituidos por surfactantes con mejor biodegradabilidad.

También debe tomarse en cuenta ¢l crecimiento continuo del precio del petréleo
y sus derivados, que hace econémicamente mds atractivo el uso de los MES compara-
do con los LAS en la industria de detergentes, ya que son menores los costos de la
materia prima que los produce; el aceite de palma RBD ascienden aproximadamente

' Tasa de crecimiento del consumo de diésel segiin UPME escenario medio http://www.upme.gov.co/
Docs/Biocombustibles_Colombia.pdf.
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a US$ 830 por tonelada (al 15 de marzo de 2010), mientras que la empleada para el
LAS cuesta entre USS$ 1.850 y 1.950 por tonelada en Estados Unidos, entre € 1.300
y € 1.350 en Europa, y de US$ 1.750 a 1.850 en Asia’.

En el dmbito mundial ya existen empresas que producen y comercializan los
metil ésteres sulfonados; una de estas, Lion Corp., utiliza un proceso patentado por
ella misma para producir 40.000 t/afio que comercializa en Japén y el sur de Asia,
Stepan Co. produce unas 50,000 t/afio con una tecnologia similar a la de Lion Corp.,
pero con modificaciones dadas por la propia empresa, y la tecnologia Chemithon
es la utilizada por Huish Detergents Inc. (Pasadena, Texas) que es la de mayor ca-
pacidad de produccién, con 80.000 Vafio; ambas comercializan en Estados Unidos
(Inform, 2006). De igual manera, cerca de cuarenta productos comerciales entre de-
tergentes en polvo, liquidos y jabones contenian MES hacia 2006, segiin Foster’.

El metil éster sulfonado se caracteriza por su excelente detergencia y por su
desempefio en agua fria, superior al de los LAS. Por su elevada solubilidad se puede
reducir la cantidad de surfactante en la formulacién. La detergencia que posee es
independiente de la dureza del agua, lo que lo convierte en un excelente co-surfac-
tante para formulaciones en jabones. Como presenta entre dos y cinco veces mayor
estabilidad que los surfactantes tradicionales, permite hacer formulaciones libres de
fosfatos. Ademds, para la manufactura de detergentes en polvo se utiliza el sistema
de secado por aglomeracién, que requiere 20% menos consumo de energia, y se ob-
tiene un detergente en polvo de alta densidad (>0,8g/1).

Asimismo, por provenir de fuentes renovables y poseer una alta biodegradabi-
lidad con respecto a sus similares, llaman la atencién de la industria, cuya preocu-
pacién creciente por remplazar materias primas de precios fluctuantes y origen no
renovable (como el petréleo), por otras de cardcter renovable, se ha venido a sumar
a la necesidad de cumplir con las leyes ambientales y la regulacién de sustancias
quimicas, ademds de la de satisfacer las exigencias de los consumidores en cuanto a
productos innovadores y amigables con el medio ambiente,

Precisamente por consideraciones como esas se han generado variaciones en
las formulaciones de los productos detergentes para suprimir sustancias no permi-
tidas como los fosfatos, mejorar su biodegradabilidad e integrar el uso de materias
primas con base en su sinergia y en los costos de produccion (Zoller, 2009).

El proceso de produccién de los MES consiste inicialmente en transformar los
triglicéridos del aceite de palma en metil ésteres y glicerol mediante un proceso de
transesterificacién con metanol y un catalizador bdsico, ¢l cual se ha desarrollado

2 Linear Alkylbenzene. Febrero 18, 2008. (Consultada en marzo de 2010), en http://www.chemweek.
conl/sections/product_focus/10403 html.
3 Norman Foster. Ph.D., Vicepresidente de Mercadeo de Chemithon. (Inform, 2006).
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ampliamente durante los 1iltimos aflos gracias a la implementacién de sistemas de
prodiiccidn de biodiésel. En seguida, se requiere refinar los metil ésteres, debido a
que la principal composicién del aceite de palma corresponde a triglicéridos de aci-
dos grasos de cadenas saturadas (palmitico) e insaturadas {oleico) en proporciones
similares, de forma que los productos insaturados son Optimos para su uso Como
biodiésel v los saturados para la elaboracién de los MES. Vale decir que elaborar
estos dltimos con compuestos insaturados no es conveniente, porque se genera una
gran cantidad de impurezas que afectan el color final del producto (Aparicio, 2008).
Por dltimo, la corriente saturada de metil ésteres se sulfona, blanquea, neutraliza y
seca para obtener las sales de metil ésteres sulfonados.

La tecnologia de sulfonacion mds usada en la actualidad corresponde al sistema
de reaccidn de capa descendente FFR usando ¢l SO; como agente sulfonante. Di-
cho sistema ha sido desarrollado por diferentes empresas de vasta experiencia en el
campo de los detergentes, las cuales se presentan con algunas caracteristicas en la
Tabla 1.

Tabla 1. Organizaciones oferentes de tecnologia para la sulfonacién de metil ésteres
(Rincén, 2008)

iT Sulfonation | Capacidades mayores de 10.000 kgl hitp:/fwww.iitsrl itfsulfonation_ | Italia
Technologies | hora de surfactante, Aplicable para Sulphonation_Sulfation_

la sulfonacion de diferentes materias ~ Sulphation.htm

primas. Partner de Chemithon Corp.

IMarsinga Ofrece tecnologias para la htto:/fwww.marsina.com/ ltalia
sulfonacidn y secado de surfactantes. = index.php?ctr=gasecus

Meccaniche 100-6000 kgihora. Aplicable parafa  hitp/fwww.soapdifferent.com/ = Halia

Meoderne sulfonacion de diferentes materias
primas.
Asig Chemical =~ 500-3000 kg/hora, hitp:/fwww.yatai.cn/ China

showproduct e449 htm

Chemithon 5-20000 kgthora. Paseen el sistema  hitp:/fwww .chemithon.com/ EU.
Corp. novedoso de secado del Mes sulfonation.html
denominado Turbo Tube Dryer.

Desmat 1-24000 kg/hora. http:/iwww.desmetballestradsc. | |talia
Hallestra com/technologies.html
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Esta publicacién explica en detalle los resultados de una evaluacién de prefac-
tibilidad técnico econdémica del proceso de obtencién del metil éster sulfonado a
partir del aceite de palma en Colombia (Martinez, Orozco, Rincén, Gil, 2010).

El contenido de la publicacién se muestra bajo el siguiente esquema: la primera
parte, basada en un proceso comercial existente, ensefia los resultados del estudio del
proceso de produccién mediante una simulacién en un software comercial (Aspen
Plus®) tomando en cuenta las reacciones, las caracteristicas técnicas de 1os equipos y
las condiciones principales de procesamiento.

En las figuras 1 y 2 se presenta el diagrama de flujo de la simulacion. Luego
de establecer una capacidad anual de produccidn, se usé un software de andlisis
econémico (Aspen Icarus Process Evaluator®), que a partir de los resultados de la
simulacion y las variables relacionadas con el mercado, permitié determinar las ca-
racteristicas econémicas del proceso de produccion de los MES.

La segunda parte se incluye con el objetivo de complementar los resultados del
estudio de prefactibilidad técnico econdmica, y es una descripeidn de las tecnologfas
disponibles comercialmente para el fraccionamiento del metil éster, los disefios de
los reactores para sulfonarlo, y los equipos de neutralizacién y secado, necesarios
para el acondicionamiento de] producto final.

13






Cenipalims

Materias primas

La produccién colombiana de aceite de palma se estimé en 802.310 toneladas para
2009 a partir de 53 plantas de beneficio que se abastecen de 360.537 hectdreas sem-
bradas. Las proyecciones de produccién tienden a aumentar, dado que el mercado de
dicho producto y sus subproductos estdn en auge, de forma que para 2009 el consu-
mo aparente de aceite fue de 570,174 toneladas, de las cuales 153 496 se destinaron
al biodiésel y cerca de 416,678 al mercado de alimentos y jaboneria. Asimismo, se
estima que para 2010 alrededor de 446,000 toneladas serian usadas para el mercado
tradicional y 389,000 para producir biodiésel (Fedepalma, 2010).

Los meti] ésteres son el producto intermedio para la obtencién de los MES, que
se produce en las plantas de biodiésel instaladas en Colombia, y cuya capacidad
promedio es de 100.000 toneladas de metil éster al afio. (En 2009 la industria com-
pré cerca de 153.496 toneladas, que representan un incremento de 277% frente a ias
compras de 2008, segtin Fedepalma). La capacidad mdxima de produccién anual de
biodiésel para inicios de 2010 se ubicaria en 546.000 toneladas, tomando en cuenta
las seis plantas de biodi¢sel en funcionamiento y las dos que estdn en construccion
(Partafolio, 2010).

Para producir MES se requiere asimismo del agente sulfonante (para el presente
analisis corresponde a SO;) que se obtiene de 1a combustion y transformacion del
azufre. Este ultimo puede ser adquirido directamente en las plantas petroquimicas
que lo obtienen durante el proceso de oxidacion catalitica del sulfuro de hidrégeno
en el sistema de ruptura catalitica, que para el caso nacional se encuentran en las dos
refinadoras de Ecopetrol (Cartagena y Barrancabermeja), o bien de la extraccion de
la mina El Vinagre, ubicada a unos 50 kilémetros de Popayén en Colombia.

Tanto las tecnologias como las otras materias primas como aire, metanol, per6-
xido de hidrégeno, hidréxido de sodio y el hipoclorito de sodio, estén disponibles en
el comercio.

Descripcion del proceso base de produccion de
metil ésteres

Transesterificacion del aceite de palma

El proceso estudiado para la produccién de los ésteres metilicos (Figura 1) usa como
corriente de entrada las caracteristicas dadas en la Tabla 2 para el aceite de palma.
Dicha corriente se caracteriza por mantener una humedad de 0,1% en peso, un por-
centaje de dcidos grasos libres de 2,3% en peso, y un alto contenido en triglicéridos
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Tabla 2. Distribucién de triglicéridos y otros componentes para el aceite de palma
colombiano (Rincdn, 2009)

= T —

Acehie depaima  Valor | Aceitodepaima  Valor
Temperatura (°C) 1 35 MLP 0,012
Presion (bar) | 1,01 0oL 0,031
Fraccién de vapor \ 0 | POL 0167 ‘
Flujo molar kmol/h 14 692 MPP 0,003
Flujo mésico kg/h 11415526 POO 0,183
Flujo volumétrico mh 176,327 POP 0,226
Fraccidén masica kglkg total 500 0,02
000" 0,029 POS | 0,04
PPP 0,013 PPS 0,003
PLP 0,154 808 | 0,002
oLL 0014 | Agua 0,001
PLL 0,077 Acido oleico 0,023

* XYZ hace referencia al triglicérido cuya composicidn de dcidos grasos posee ! 4cido graso “X” en
la primera posicion, “Y” en la segunda posicidn, y “Z” en la tercera posicidn. De acuerdo con esto,
“O” hace referencia al dcido oleico, “P™ al dcido palmitico, “L” al dcido linoleico, “M™ al dcido
mirfstico, y “S" al acido estedrico.

de los Acidos linoléico (10,7% en peso), palmftico (36,3% en peso) y oleico (45.4%
en peso), cuyas cadenas carbonadas se componen de 18 y 16 carbonos, insaturadas
para ¢l oleico y linoléico.

Fl aceite se somete a un pretratamiento, con el fin de reducir la humedad y la
cantidad de dcidos grasos libres, dado que dichas impurezas generan subproductos
que disminuirian la produccidn de metil ésteres al mismo tiempo que limitarian su
purificacién etapas més adelante. Para ello se usa la columna de desodorizacién (T-
101) en 1a que se pone en contacto al aceite con una corriente de vapor a 230 °C y
2 bares. La corriente retira parte del agua del aceite y los acidos grasos libres, dis-
minuyendo su cantidad a 2ppm y 297ppm, respectivamente. La corriente saliente de
vapor se condensa y por medio de un decantador (V-101) se obtiene una corriente
rica en agua y otra en 4cidos grasos (4cido graso al 98%).

Luego del pretratamiento, el aceite pasa al proceso de transesterificacion, com-
puesto por dos reactores CSTR en serie. Se alimenta el aceite con metanol en una
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Metil éster sulfonado: una generacién nueva de surfactantes

una relacion molar 1:6 y se agrega como catalizador NaOH al 0,75% en peso de
aceite. En el primer reactor (R-101) se obtiene una conversion del aceite de 94,5%. A
continuacion, se usa el decantador (V-102) para separar el glicerol resultante de la
reaccidn de transesterificacion (fase pesada) de la corriente rica en los metil ésteres y
triglicéridos remanentes (fase liviana). La fase liviana se alimenta al segundo reactor
de transesterificacién (R-102) por medio del cual se alcanza una conversion giobal
de 99.7% de los triglicéridos (aceite).

El producto del reactor (R-102) pasa al proceso de purificacion de los metil
ésteres que comienza con una etapa de evaporacion flash del metanol remanente en
la unidad V-201, el cual se envia a una etapa de purificacion del metanol (T-302) para
reutilizarlo. La fase liquida, que contiene principalmente los metil ésteres y glicerol,
pasa al decantador V-202 para separarlos obteniendo una corriente rica en glicerol
(pesados)} mientras que los livianos se componen principalmente de los metil ésteres
y algunas impurezas. Para quitar los remanentes de metanol de los metil ésteres, se
alimenta la corriente de livianos a un separador flash V-203 en el que se reduce a 0,3
el porcentaje en peso de metanol. La corriente rica en metanol se envia a la etapa de
purificacion del mismo (T-302) para reutilizarlo en el proceso.

Para remaver el catalizador NaOH remanente de la reaccidn, se neutraliza la
corriente con 4cido clorhidrico en relacién molar para generar cloruro de sodio y
consumir totalmente el hidedxido en el reactor R-201. Las sales resultantes de la
neutralizacién y las impurezas remanentes del proceso se extraen al someter la co-
rriente rica en metil ésteres a un lavado con agua en contracorriente en tres etapas
con diferentes temperaturas. Finalmente, para retirar el agua que quedod del proceso
de lavado se ingresa la corriente a una etapa de evaporacidn flash en la unidad V-204
mediante la cual se logra obtener una corriente de livianos rica en agua y una co-
rriente de fondos con metil ésteres al 92,7% en peso.

Por otro lado, las corrientes de fondos ricas en glicerol resultantes de los de-
cantadores V-102 y V-202, se mezclan y se neutralizan (R-301) usando 4cido clor-
hidrico en proporcién molar al NaOH presente para generar la sal correspondiente.
El producto pasa a una etapa de destilacion (T-301) mediante la cual se obtiene una
corriente rica en glicerol (70.8% en peso) por los fondos y una corriente rica en
metanol por los livianos.

Asimismo, las corrientes ricas en metanol generadas como livianos en las uni-
dades V-201 y V-203 se mezclan y pasan a una torre de rectificacion (T-302) en la
que se obtiene una corriente de metanol a una pureza mayor de 99.9% en peso que
se recircula al primer reactor R-101.

Las caracterfsticas de los metil ésteres obtenidos con este proceso se muestran
en la Tabla 3, mientras que en la Tabla 4 se muestra la descripcién de los equipos y
condiciones asociados al proceso.
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Tabla 3. Composicién de la corriente resultante de metil ésteres obtenidos de aceite
de palma colombiano empleando el proceso base descrito

————— = e T T = e e e

h"‘f‘l “wﬁ*" e oS ‘.J

" Flujo molar kol 34,165
| Flujo masico kgh 9623,959
Flujo volumétrico m¥h 10,589
Fraccion molar Mol/Mol Total
Metil oleato 0,35
Metil palmitato 0,438
-~ Metil linoleato 0171
| Metil miristato | 0,004
Metil estearato 0,024
Agua ‘ 0,006
NeCl . 0,006 |

Tabla 4. Descripcién de equipos y condiciones del proceso de produccién de metil
ésteres a partir de aceite de palma

?‘E‘ —’m —'T—: ’“ i' __ﬁ ‘ i ik - ‘ivT—“" i . ﬁﬂﬁ
T-101 Torre de desodorizacion del aceite de palma . 5 etapas; 0,06 atm
V=101 Decantador para la recuperacion de dcidos grasos |~ 1 atm; 301 K
R-101 | Reactor de lransesterificacion 1 atm; 333K, t=1,3565h
V-102 | Decantador para glicerol 1 atm; 333K
R402 | Reactor de transesterificacion 1 atm; 333K; t=1,683h
V-201 Evaporador del metanol 1 atm; 423 K. |
V-202 | Separador del metil éstar del glicaral | 1atm; 423 K. ;
- V203 | Punificador del metil éster | 0,49 atm; 403 K
R-201 Reactor de neutralizacion del metil éster * 1atm; 301 K; t=0,0001h
| T-201 Lavador de los metil ésteres | 3 etapas; T: 324K-340K-351K |
V-204 | Secador de los metl ésteres | 0,3 atm; 421,56 K -?
| R-301 Reactor de neutralizacidn de! glicerol ‘ 1atm; 301 K; =17 5 {
T-301 | Columna de destilacion del glicerol 5 etapas; rr: 0,1798; 1 atm |
T-302 Columna de recuperacion del metanal 30 etapas; rr: 1,1029; 1 atm ‘
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Descripcion del proceso base de produccidon de
metil €steres sulfonados

El diagrama de flujo del proceso a describir se muestra en la Figura 2, usa como co-
rriente de entrada la obtenida del proceso de transesterificacion del aceite de palma,
considerando una etapa intermedia de separacién a partir de la cual se extraen los
compuestos insaturados de la corriente, dejando solo los metil ésteres de palmitato,
estearato y miristato. La Tabla 5 resume las caracteristicas de las principales co-
rrientes del proceso.

El principio quimico de la reaccion consiste en generar un enlace carbono azufre
(C-S) a partir de la reaccitn entre el compuesto organico con un agente sulfonante,
503, que presenta ventajas para sistemas de produccidn continua tales como evi-
tar el sobrecalentamiento local (puntos de alta temperatura que afectan el color del
producto), disminuye ¢l tiempo de exposicidn requerido para la sulfonacién (dada
su alta reactividad), mantiene la calidad y composicidn del producto, disminuye los
costos y tiempos de operacidn, entre otras (Kirk, 1980). La descripcion de las etapas
de produccién de secado del aire, generacién de 505, sulfonacién y digestién, blan-
queamiento, neutralizacion y secado para obtener las sales de retil ésteres sulfona-
dos, se exponen a continuacion:

Secado del aire

Con el fin de evitar problemas de corrosion y formacidn de dcidos, se debe deshu-
midificar el aire. Por Io general s¢ usa el sistema de secado por enfriamiento, por
medio del cual se disminuye la temperatura de la corriente de aire hasta cercade 1 °C
para luego condensar el agua (V-401). Se pasa luego el aire por una torre adsorbente
con alimina activada para cumplir los requerimientos de humedad del aire (<0,01 g
agua/m?) (De Groot, 1991),

Generacién de SO,

Con el fin de mantener una alimentacién de SO; (6% en volumen) al reactor de
peticula (R-501), de forma que se mantenga una relacién molar de 1,3:1 entre SO,
y el metil éster saturado, se utiliza un sistema con una etapa inicial de combustién
del azufre (R-401) para generar el SO,, ¥ un reactor de lecho empacado dividido en
cuatro partes (R-402/403/404/405) para permitir el intercambio de calor (dos inter-
cambiadores de calor H-402 y H-403, uno entre laetapa 1 y 2, el otroentre la2 y la
3) y favorecer la produccién del SO5.
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Con base en el andlisis que presenta Froment (1995) y Kirk Othmer (1980), las
caracteristicas de la torre de transformacién a SOy (R-402/403/404/405) se muestran
en la Tabla 6.

Tabla 6. Caracteristicas de cada una de las etapas de transformacién del SO, a SO,

iy A
T Entrada °C | 425 | 440 | 435 430
T Salida °C 500 500 450 435

| Catalizador (V205) kg | D.TMSl 2,374 | 53,75 0,052
Conversidn (SO, to SO4) % 60 85 9% 99

Sulfonacidn y digestién

Las corrientes de metil ésteres y de SO; al 6% en volumen, se alimentan a un reac-
tor de pelicula descendente FFR (R-501) en donde se forman los intermediarios sul-
fonados de la reaccién entre los metil ésteres y el agente sulfonante, de forma que
los metil ésteres alcanzan una conversion superior al 70%. La reaccion quimica rela-
cionada ha sido descrita por Smith, F. y colaboradores (1967), Okumura (1976) y
Hovda, D. (US. Patent 5587500), mientras que algunas propiedades del sistema son
sefialadas por Torres y colaboradores (2008).

Este reactor se caracteriza por poseer un sistema de refrigeracién encargado de
mantener la temperatura del reactor por debajo de los 90 °C y asi evitar la formacion
de impurezas que afecten considerablemente el color y caracteristicas del producto
final. I.a Figura 3 muestra el perfil de temperaturas relacionado con cada punto a lo
largo de la altura del reactor FFR.

Otras especificaciones del sistema indican que debe tener un total control de
la temperatura mediante la transferencia de calor entre el fluido de la chaqueta y
la pelicula de componente por sulfonar, para asi evitar gradientes de temperatura
y cambios bruscos en la viscosidad que afecten representativamente el curso de la
reaccion.

Los productos de la sulfonacién deben pasar a una etapa de digestion en la que
se completa la sulfonacién de la materia prima. Para la digestion de la corriente sul-
fonada se usa un reactor multitubular (R-502) manteniendo las condiciones descritas
por De Groot (1991). En este se transforman los intermediarios sulfonados genera-
dos en la snlfonacion (R-501) y se terminan de sulfonar los metil ésteres remanentes
(conversion de 99 8% de los productos intermediarios a MES) generando los dcidos
de alfa metil €steres sulfonados.
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Figura 3. Perfil de temperaturas y viscosidad a lo alto del reactor de sulfonacién (De
Groot, 1991).

Por iiltimo, con base en los efectos por exceso en temperatura, se puede consi-
derar la formacidn de impurezas relacionada con la formacién de la disal generada al
reaccionar el metil éster con dos moles de SO;, y otros productos tales como dimetil
sulfato de sodio (DMS), A comparacion del sistema usado para la produccién de los
LAS, para la de los MES no hay necesidad de una etapa de estabilizacién det producto
con agua.

Blanqueamiento y Neutralizacion

La corrtente producto del digesior (R-502) pasa a un ciclén (V-501) para extraer los
gases remanentes y tratarlos, mientras que la corriente liquida continiia hacia las
etapas de blanqueamiento y neutralizacion.

La cormiente liquida resultante del ciclén se alimenta a un reactor (R-503) a
las condiciones recopiladas por De Groot (1991} y al que se le agrega una corriente
de metanol y peréxido al 50% (el metanol corresponde al 30% de la masa total de
la mezcla que entra al reactor y peroxido de hidrégeno al 50% corresponde al 3%
del peso total de la mezcla). En esta etapa se busca reducir la cantidad de impu-
rezas, principalmente sustancias con cadenas insaturadas o grupos OH en la cade-
na (Yamada, 1996) en un valor supertor al 80%; al mismo tiempo, los restos del
compuesto intermediario se convierten en alfa metil éster sulfonado y SO, gracias a
su re esterificacion con el metanol (Hovda, 1996).
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En esta etapa también se presentan dos reacciones secundarias cuyos productos
equivalen a menos del 5% en peso en el producto final del blanqueamiento: una de
ellas se presenta entre el SO, absorbido en la fase liquida y el metanol formando el
cido metil sulfénico (CH;080,), y la segunda es la hidrdlisis de los dcidos de alfa
metil ésteres sulfonados que dan lugar a los dcidos grasos alfa sulfonados.

A continuacién, para la neutralizacién del producto del blanqueamiento se usé
el reactor (R-504) al cual se afiadié NaOH al 50% en peso en cantidad molar este-
quiométrica requerida para neutralizar los MES y sustancias dcidas presentes en la
corriente, requiriendo un total de 1310kg/h de NaOH 50% en peso. Es de considerar
la hidrélisis de los MES a disales de carboxilato o dcidos sulfo carboxilicos en medio
basico como lo describe Kapur y colaboradores {1976).

Como resultado de lo anterior, se obtiene una corriente al 34,9% en masa de
materia activa (sales sédicas de alfa metil ésteres sulfonados), 0.3% en masa de sal
de 4cido metil sulfénico y una minima cantidad de alfa sulfo 4cido graso.

Secado de los metil ésteres sulfonados

Se retira la mayor cantidad de agua y metanol presente, dado que su presencia puede
causar la hidrélisis de las sales y una disminucion en la cantidad de materia activa en
el producto. Con este fin se usd el flash V-502 para reducir el porcentaje en masa de
metanol en el producto desde 25.5% hasta 0,3%, y de agua desde 12.9% hasta 0,4%.

Recuperacion del metanol

Se usa la torre de destilacién T-501 por medio de la cual se separa el metanol del
agua, recirculando el metanol a la etapa de blanqueamiento y neutralizacién de los
MES. Se obtiene de esta forma una corriente de metanol al 86,8% en peso (destilado
que se recicla) y una de agua al 97.3% (pesados).

Purificacion de gases efluentes

Las corrientes gaseosas resultantes de la torre de sulfonacién (R-501) y del ciclén
(V-501) pasan a una etapa de purificacién para cumplir con las normas ambientales
de material particulado y gases de dxidos de azufre (SOy). Tal sistema estd com-
puesto por un electroprecipitador (V-601) en el que se extrae material particulado
compuesto principalmente de sustancias organicas existentes en el efluente. La co-
rriente gaseosa resultante pasa a la torre que lo absorbe (1-601), en donde se pone en
contacto con una corriente de NaOH al 50% en peso. A partir de la absorcién del SO,
de la corriente gaseosa, se genera el Na,SO; de la reaccién entre el NaOH y el SO,.
Finalmente, debido a la necesidad de disponer los sulfitos liquidos como sulfatos, se
oxidan en un reactor (R-601) usando NaClO.
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El porcentaje en masa de SO, se reduce desde 206 hasta 3 ppb; el SO, desde
2777 hasta 267 ppb y se genera una corriente al 3,2% peso de sulfatos en agua.

Descripcion fisica del sistema de sulfonacion

Con base en un modelo de construccidn de una planta de sulfonacion propuesto por
una marca comercial, se generaron las figuras 4 a la 9, que ilustran la configuracion
de un sistema similar al descrito en el caso base. Asi mismo, la descripcién de las
condiciones, caracteristicas y equipos relacionados con el proceso escogido como
caso base, se muestra en la Tabla 7 para una produccién total de 46.000 toneladas de
MES al afio.

i, = Produccion del
- - 503
# 7/ ‘ \

Sutfonacion

del aire

=
(5]
=
=
<
Salida g E
producto del b
sistema de 2
sulfonacién al o
de digestion Deshumidificacidn g
=
s

Figura 4. Diagrama general del sistema de sulfonacion.
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Figura 6. Diagrama del sistema de produccién de gas sulfonante con SO;.
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Figura 9. Diagrama del sistema de digestion, blanqueamiento, neutralizacion y

secado de los MES.

Tabla 7. Descripcidn de los equipos y condiciones empleadas en el proceso de

sulfonacidn de los metil ésteres (Referencia a la Figura 2)

' | Condiclonesde | Cllor
Equipo Descripcion transferencia Dimensiones
- | operacion (1106 keallh)
R-401 | Quemador del azufre 1atm; 1129 °C 103,02
Reactor de capa Tiempao residencia: 7 etapas; dP=0,4
R-501  descendente para 2,916 seg. atm
sulfonacion ‘
90 °C Tiempo 33 tubos
. R-502 Digestor residencia; 30 min 10,25 m de diametro
4,5 mde largo
Reactor de Tiempo residencia: 20 % "
R-503 blangueamiento min.; 60 °C; 1 atm; 8
; Reactor de 40 °C; 1 atm; Tiempo ? _
| R-504 | neutralizacion residencia: 65 min 15,6 m’
Secador flash de .
V:?O? producto 110 °C; 1 atm
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Equipe |
T-501

T-601
R-601
P-404
H-405

V401
P-401

H-401
R-402/405
H-402
H-403
H-404
P-402
P-403

H-501
Y-501
V-502

Torre de recuperacion

del metanol

Absorbedor para gas
efiuente

Transformador de
sulfitos a sulfatos

Compresor dgl aire

Enfriador del aire

Condensador
humedad del aite

Compresor aire
Enfriader SO,

Torre transformacion
del 80,

Enfriador gas con SO,
Enfriador gas con S0,
Enfriador gas con 80O,

Bomba metil ésteres
Bomba productos
sulfanados
Enfriador productos
digestian

Cicldn

Secador del producto

Balances de materia
Los balances de materia globales asociados al proceso de produccion de metil ésteres
y MES obtenidos de la simulacién de los procesos antes descritos se presentan en las
Tablas 8 y 9 para una produccién de metil ésteres sulfonados de 49.000 toneladas

anuales.
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RR: 1,5; Relacion
destilados a
alimentacion: 0,54

| 1 atm; no condensador

ni rehervidor

51,8 °C y 8 bares

2°C y8bares

Ver Tabla 6

i

110 °Cy 1 atm

1,15

82,68

13,23
493

18,11

0,086

12,29

30 etapas

|5 etapas con
reaccion

Tubo 1,3 mlong,
0,5 m diam.

1520,8 kW de
potencia

|area transf :
71,98 m?

12,72 KW

Area Transf.:
| 164,08 m?

2m?

Area trans.:

(37,19 m2

Area transf.;

1543 m?

{Area transf.; E
139,88 m? e
0,13 kW de

‘ potencia

10,37 KW de E
| potencia

| Area de transf.:
12,34 m?

'330m i
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Tabla 8. Balance de masa total sobre el proceso de produccién de metil ésteres

Sustan _ Entra(Vafio) | Sale (tafo)
; Triglicéridos ' 89.121.42 , T A5 ,
Metl éster - f9,195 66 i
' Metanol 14.383,33 4.329,55 |
ﬁ Agua de proceso { 336.31.25 | 336.743,39 |
. Agua de servicio 12.365.787 46 | 12.365.787 48
' Vapor de agua J 91.162,65 91.182,65 ,
' Glcerol | - 9.632,09 |
" NaOH 826.22 | - |
| HCl ’ 754,59 142 |
| NaCl : | 1.207,24 |
- Acidos grasos ‘ 2.111,54 2.111,54

Tabla 9. Balance de masa total sobre el proceso de sulfonacién de metil ésteres

21.448,36 | 851,64 |

Metanol |
I‘ MES | ” | 46.177,94 |
Agua de proceso | 11.387 16 | 14.791,38 ]
| Agua de servicios | 95.048 531,46 | 95.048.531,46 |
| Vapor de agua 3 1.926.918,15 | 1.926.918,15 |
| Ao | 5.319,11 | - |
NaOH | 5.254,30 | 546 |
o | | |
2 g |
SO, | - ‘ 36,75 '
} Oxigeno j 14.808,21 | 7.549,06 |
' Nitrogeno | 48.772.14 48.769,00 |
‘ Etilen glicol (servicio) 1.506.757,97 1.506.757,97 |
‘ Peréxido de hidrbgeno | 2.144,84 | 15,84
| DESBIBB - 1.004,02
| Salmatica | oy ww
Suffito de sodio - | 0.34 |
| Sulfato de sodio ’ - | 2500 |
NaCIO | 13,10 , . 4



Metil éster sulfonada: una generacidn nueva de surfactantes

Balance de efluentes y contaminantes

Tomando en cuentg el balance de materia realizado por proceso, se determinaron las
principales propiedades de las corrientes de efluentes provenientes del sistema de
sulfonacion de los metil ésteres.

Para el caso de la sulfonacién de los metil ésteres se contemplaron doce co-
rrientes consideradas como efluentes y una como corriente de producto. Con base
en lo anterior, de 1a etapa de deshumidificacién se obtienen dos corrientes de salida:
una de 152,958 kg/h compuesta en 95.3% de agua, y el porcentaje restante por gases
absorbidos por el liquido, y la corriente de etilen glicol (188344.7 kg/h) que se usa
para enfriar el aire y condensar el agua, Dado que el agua resultante no posee con-
taminantes se puede considerar que su disposicién al medio no es causal de proble-
mas ambientales; sin embargo, podria usarse en alguna operacién de transferencia
de calor dadas sus condiciones de temperatura y presién. Por otro lado, debido al
costo y el impacto del etilen glicol en la economia del proceso y en el ambiente, es
fundamental recuperarlo y teutilizarlo.

Tomando en cuenta los efluentes gaseosos, es de gran importancia implementar
un sistema de purificacién de los gases residuales de la sulfonacién, por su contenido
en txidos de azufre. Como resultado de esta etapa se obtiene una corriente al 96,6%
de materia orgdnica (del electroprecipitador) que, aunque no debe disponerse al me-
dio, puede usarse como abono al medio ambiente dado que son sustancias orgdnicas
libres de sustancias cloradas o cualguier componente corrosivo para el suelo. Lo
mismo ocurre con la corriente de sulfatos en agua (1,8% en sulfatos) que puede
secarse y generar un abono rico en sales para el suelo. Finalmente, considerando la
normatividad ambiental con respecto a los efluentes gaseosos, se pudo observar que
el contenido de diéxido de azufre es de trazas, mientras que para el trioxido de azufre
es de 560 PPB, logrando mitigar la emision de dichos gases contaminantes al medio
ambiente a un minimo de SO, al afio y 0,032 t/afio de SO; en igual lapso.

Al considerar el sistema de recuperacién del metanol remanente del proceso
se obtovo una corriente al 86,8% en masa de metanol resultante de la purga {31,198
kg/h) para recircular el metanol recuperado. Asimismo, se obtiene de fondos de la
columna de recuperacion del metanol una corriente con un alto contenido de agua
(97,3%), un poco de metanol (2,6%), y trazas de peroxido y sales orgdnicas. Para es-
tas corrientes, el principal agente contaminante es el metanol, que afecta Ia salud y el
ambiente. En consecuencia, la corriente rica en metanol puede de forma alternativa
reutilizarse para el proceso de re-esterificacion, aunque se debe considerar el efecto
del agna, mientras que la corriente rica en agua puede tratarse mediante sistemas de
tratamiento por oxidacién para eliminar el metanol remanente y poder disponer co-
rrectamente las aguas.
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Tabla 11. Composicién mésica de las corrientes efluentes del proceso de sulfonacién
de los metil ésteres (Relacionado con la Figura 2)

O 2 o= oo 0oc o % o o o mn.nun;
S & & S 8 8
o o o [ =] [ —2 — ]

2 O D M a o M~ O 6o 2o © O O o a 9
5 =4 3 s
f=1 = (=] =

o O D - 5 Cc o0 Cc P00 0c o000 oo o

_

- ] == y=a = .-_

_

— e st
==

0
0
0
560 PPB
0,12
0,855
0
0
0
0
0
0

|
omoﬂﬂﬁﬂﬂmﬂooo.uon.n.ﬂ"
- =
=3 = o
——— e = —— _
o8 S Do o o o0 5 0o c 0 e e 9 8o
(=3 o
= o
,
_SEES B |
,
MODWEGDOOOQOUGHDB.UW
'= =)
= o &

Perbiido de hidrogeno

Disgles
Sai metlica
Sulfito de sodio

- Fraceién m kgd(g Total
| Etlen ghcol {Servico) |




Cenipaima

De igual forma, el proceso es considerablemente exotérmico, lo que indica un
mayor uso de agua refrigerante. Con base en lo anterior es fundamental emplear un
sistema para reutilizar las aguas de servicio y evitar su disposicién al ambiente, para
no generar efecto por la temperatura de las aguas. Esto principalmente debido a la
necesidad de 95 X 106 t/afio de agua de servicios que se usa para el proceso.

Por iltimo, los gastos energéticos son notorios: se consumen 4239409,64 kW
al afio, representados principalmente en equipos de bombeo y compresién. Segiin
Zoller (2009), los servicios y gastos energéticos estdn relacionados con el 45-48%
del costo total de operacidn del sistema de sulfonacidn (Figura 10), lo cual da un so-
porte a los altos valores antes mencionados tanto para el agua de servicio como para
la energia eléctrica consumida.

Energia y Servicios “ -54-48%5 )
Electricidad

- Combustible

Aire comprimido

Agua enfriamiento

Vapor

Quimicos 1-2%

Controles analiticos
Procesos secundarios

4043%

Personal

| Operadares
Administracitn

Residuos y pérdidas

Efluentes
Pérdidas por operacion
Mantenimiento 5-8%, '

Mecanico
Instrumentos electronicos

]

Figura 10. Relacion de costos de un sistema de sulfonacién (Zoller, 2009).
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Metil €ster sulfopado: una generacion nueva de surfactantes

Analisis econémico del proceso base de produccion
de metil ésteres sulfonados

Ubicacion y capacidad de produccion

Al analizar la proyeccién de la produccién y el uso del aceite de palma durante el
periodo comprendido entre 2007 y 2020, se puede concluir que hacia el dltimo afio
se tendrd una produccidn aproximada de 3.2 millones de toneladas, de las cuales
711.000 se usarian para la obtencién de biodiésel, y alrededor de 1,9 millones para
otros mercados (Corredor, 2008). Tal conclusién hace latente la necesidad de im-
plantar nuevos procesos, mediante los cuales se puedan generar productos novedo-
s0s con base en el aceite de palma y explorar nuevos mercados tanto en el pais como
en el resto del mundo.

En las circunstancias mencionadas, y teniendo en cuenta la capacidad de las
plantas productoras de biodiésel (en funcionamiento y en construccion), el reque-
rimiento de un tratamiento intermedio en el que se retiran los metil ésteres insatura-
dos, se determina que la capacidad de la planta de produccidn de MES sea de 49.000
toneladas al afio con la posibilidad de ampliar la capacidad a los 100.000 toneladas
al afio dependiendo de la ampliacién de la capacidad de produccion de biodiésel en
dicha planta.

Tabla 12. Plantas en produccién y en construccién para la produccidn de biodiésel
en Colombia

~ |
—
. hiehﬂ
| ‘m m M eulml Uﬂmpﬁu }
Norte 60.000 | 18.180, GOO‘Codazzl Nowembre do 2007 |
Morte Oclm Energy Lida. 36.000 10.908. 000 Santa Marta Mayo de 2008
Oriental BioD S.A. | 100,000 30.300.000 Facatativa  Marzo de 2009

En operacion Norte Biocombustibles ‘ 100.000  30.300.000|SantaMarta  Marzo de 2009
‘ Sustembles del Caribe

‘Orlantal}Aceltus Manuelita S.A. | 100.000 \ 30.300.000 ' San Carlos -Ju!in de 2009
| de Guaroa

Central Ecodlesel de Colomhla S.A 100. 000 30.300.000 Barrancabermeja-Junio de 2010

En Preperacidn Num Clean Energy S.A. .36 Ol]l] 10,908.000 Barranqullla Primer semestre 2010
4 i
‘En Construccion \Orlental‘ Biocastilla S.A. 18.000 | 5454000 \ Sar(a; Caros 2010
| uarea

Fuente: Productores de biodiésel y Fedepalrna 2010
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Dado que se busca también emplear las plantas existentes (Tabla 12) para la
produccidn de los metil ésteres, se encuentra que las plantas en construccién y las
proyectadas hacia el 2010 estdn situadas principalmente en la Zona Norte palmera,
con una capacidad de produccién de metil ésteres de alrededor de 186.000 toneladas
por afio (Arias, 2007).

Tomando en cuenta otros factores, como la facilidad y valor del transporte de
materias primas del proceso hasta la planta, se analizé la ubicacién de ésta en las
ciudades de Bogotd, Bucaramanga, Santa Marta y Villavicencio o sus alrededores.
Para ello, se usé el total del balance de masa realizado para el proceso por producto
y los valores de fletes de transporte descritos en el decreto 2663 del 21 de julio de
2008, de acuerdo con el origen de la sustancia sefialadas en la Tabla 13.

Tabla 13. Origen de materias primas para el proceso de produccién de los MES

“Muh B e e m SN o wem |

Metil éster ’ Barranquilla/Santa Marta/Facatativa/San Carlos de Guaroa (Meta)
Metanol Cartagena
Agua de proceso Cada locacion
Agua de servicios ‘ Cada locacion
Vapor de agua Cada locacion
Azufre ‘ Cartagena o Barranca
NaOH Barranguilla/Santa Marta
Oxigeno Cada locacién
Nitrdgeno | Cadalocacion
| Etilen glical (servicia) Medellin/Riohacha/Cartagena/Barranquilla
Perdxido de hidrogeno Cartagena/Cucuta/Buenaventura
NaClo Buenaventura/Cartagena/Cali

Con base en lo anterior se obtuvieron los resultados de costos de transporte que
se muestran en la Tabla 14.

Dada la cantidad requerida para cl sistema de deshumidificacion del aire, el
etilen glicol es la sustancia que mds impacto tiene sobre el costo total de transporte
de materias primas, tal y como se puede observar en la Tabla 14. Sin embargo, anali-
zando tres eventos: total transporte con el total de etilen glicol (EG) requerido para el
proceso anualmente, total transporte usando cambios (rimestrales del EG, y un total
de transporte sin el etilen glicol, se pudo ver que los menores costos de transporte
se presentan para las ciudades de Bogotd y Santa Marta; en esta dltima y sus alre-
dedores son representativamente menores.
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Tabla 14. Relacién de costo de transporte de materias primas segun ubicacién de la
planta de produccion de MES

| ...... de USS/afio (Cambio  Millones US$iafio
| h'hmqidmﬁlmm ['m-mmm
Bogota 108.363,01 40.919,07 2.981,86
|Bucaramanga 125.235,45 48.352,70 | 5.106,16
Santa Marta 49.537.71 18.574,19 1157,22
| Uillavicencio 140.348,87 52.892,29 | 360798 ‘

Finalmente, segin el precio del metro cuadrado para la construccién de la
planta se ha determinado que Ia mejor ubicacién corresponde al departamento de
Magdalena, en cercanfas a Santa Marta, dado que mientras que el precio del metro
cuadrado en la zona franca de esa ciudad estd entre $180.000 y $200.000 COP*, en
la zona del Mamonal en Cartagena se acerca a los $450.000 COP y en la zona franca
bogotana a $650.000 COP.

Parametros de analisis usados para el analisis econdmico

Para el andlisis econdmico se tuvieron en cuenta los pardmetros relacionados en la
Tabla 15, estimados a partir de indices dados por el DANE y otros definidos para los
sectores de la palma y de los detergentes.

Tabla 15. Pardmetros para el andlisis econdmico

| M SENERGL . |
Periodo de analisis & | i Ao
Semanas por periodo 52
Periodos de analisis | | 20 .
Impuestos o Tax rate elafo 16
Tasa de retomo deseada | aano | 30 |
Vida econémica del proyecto AfD 10
Valor de salvamento % | 0
Método de depreciacion ' Lines recta '

* Abreviacién formal del peso colombiano.
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. Escalado del capital l - %!aﬁo | 7
| Escalado de productos Y%/afio | 8
‘ Escalado de materias primas l Y%/arfio i 20
Escalado de operacién y mantenimiento %/afo | 7
‘ Escalado de servicios %fafio } 8

 Suministros de operacién J US$/afio ‘ 25
Cargos de laboratorio US$/ario 25
1
- Cargos de operacién ' %/afio l 25 |

| Extras planta | %fafio ’ 50 '

Gastos generales yadminislrativns | Ylafio 12

Instalacion de procesamiento

| Tipo de instalacion | ' ks duimitos l
|

| Modo de operacién | | Procesamiento continuo |
Tiempo de puesta en marcha Semanas 20

| Horas de operacion por periodo Horas/Periodo \ 8 {

|
Tlpo de fluidos de proceso Liqmdas gases y solidos
el 3 3 ol

Los precios para las materias primas y subproductos empleados para el presente
andlisis fueron obtenidos de la base de datos de la IC1S (2009) y se muestran en la
Tabla 16. Ademds, se consideraron US$20/operador/hora y US$35/supervisor/hora,
como los costos de labor unitarios.
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Tabla 16. Precios de materias primas empleados para el andlisis de los procesos
(ICIS, 2009)

" Azufre 0,24654-0,524 0,524

~ Etilen glicol 1,367-1.764 1433
Metil éster* 0,8552 [
Metanol 0421

' Perdxido de hidrégeno 0,5401-1,1684 1,0913
NaOH . 0,390-0,8225 08225

' NaCIO i 0,2017-0,6050 0,605

Glicerol 0.1

| MES 1 Variable

*Valor estimado incluyenda la seccion de refinacién de los metil ésteres. Para mayor detalle revise la seccion
. de analisis econémico para el praceso de sulfonacidn de los melil ésteres. |

Por iitimo, las caracteristicas de los servicios empleados para los procesos en
cuestion se presentan en la Tabla 17,

Tabla 17. Caracteristicas de los servicios de proceso empleados para el andlisis del
proceso
— :

Temperatura de entrada 3 | 1843 ? -101.1

| Temperatura de salida | °C 35 1 164,3 -101,1 ‘
Presion de disefio 1 kPa | M5 69 { 101 |
Transferencia de energia por unidad de masa ~ Calig 11 | 4937 115

| Costo por unidad USSR DOM5 | 818 | 1433 |

B —— al e
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Caracterfsticas econémicas del proceso de produccion

de metil ésteres

Se realiz6 el andlisis con el fin de determinar el valor de venta del metil éster con el
cual su produccion a partir de aceite de palma es rentable usando el caso base antes
descrito y los precios recientes de las materias primas. Con base en lo anterior se
hizo un andlisis de sensibilidad con respecto al efecto del costo de las materias pri-
mas en ¢l precio final de los metil éstercs. Para esto se tuvo en cuenta los valores del
precio de las materias primas (aceite de palma y metanol) y subproductos (glicerol)
incluidos en la abla 16, evaluando su efecto en el precio final del metil éster modi-
ficando el precio de cada material entre 0 y 1 US$/kg. Este andlisis se incluye en la
figura 11. El costo 6ptimo de los metil ésteres se definid como aquel en el cual la TIR
(Tasa interna de retorno del proceso) toma un valor superior a 30% (valor definido
para ¢l sector).

A partir de dichos resultados puede concluirse que el precio del aceite represen-
ta un mayor impacto sobre el precio final de los metil ésteres, mientras que el efecto
del metanol y del glicerol son similares pero en sentido contrario, es decir, mientras
que por un aumento de US$1/kg en el precio del metanol se debe incrementar en
USS$0,18/kg el precio final del producto, para el caso del glicerol una disminucién en
USS$1/kg de glicerol genera un aumento de US$0,18 /kg de metil éster, lo que impli-
caria una diferencia cercana a US$0,0039/kg en el precio final de los metil ésteres.

1.5
1.3
1A
a3
—— Efacto Glicernl

07 —+— Efecio Aceite
T —*——=  ——Efstio Mstanol

Precin del matl bster ( USTlkg)

0 02 04 0.6 0,8 1

Precio matena prima o producto {USDikg)

Figura 11. Resultados del anilisis de sensibilidad de precio del metil éster con
respecto al costo de las materias primas.
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Metil éster sulfonado: una generacién nueva de surfactantes

Dado que uno de los factores mds importantes por tener en cuenta en cuanto a
la factibilidad econémica del proceso de produccién de MES corresponde al costo de
los metil ésteres, se decidié evaluar el proyecto para tres eventos relacionados con
el valor de los metil ésteres: un sobrecosto del 20% con respecto al costo estipulado
para los metil ésteres (US$0,8552/kg metil éster), un sobrecosto de 50% (US$1.,069/
kg metil éster) y un valor similar al de los alquil bencenos (US$1.4/kg metil éster),
materia prima de los surfactantes de mayor uso industrial (LAS). Las tres alternativas
se consideran con el fin de ver el efecto del costo de los metil €steres en el precio
final de los MES y de esta forma poder hacer una comparacién con respecto a los
costos de los otros productos surfactantes existentes en la actualidad.

Como resultado de dicho anilisis, se obtuvo que el valor minimo de venta de
los MES para un costo de los metil ésteres de US$0,8552/kg, es de US$1.27/kg; para
un costo de USS1,069/kg, de US$1.43/kg, y para uno de US$1 4/kg, de US$1,66/kg.

Mientras que el valor designado para la venta de los LAS es de US$2,1/kg
(Aparicio, 2008) y dado que se evalud el proceso de produccién de los Mes usando
el precio correspondiente a la materia prima de produccién de LAS (1,4 US$/kg de
materia prima) para los metil ésteres, se encontr6é que el costo final de los MES es
significativamente menor que el de los LAS, haciéndole una alternativa mucho més
llamativa si se tienen en cuenta otras propiedades ventajosas, como su biodegradabi-
lidad y tolerancia a aguas duras.

Sin embargo, debido a algunas suposiciones que se han realizado a lo largo del
presente analisis y los errores involucrados en la simulacién que no han sido cuan-
tificados, deben realizarse otros andlisis que respalden esta conclusion. Aun asi, a
partir de la presente evaluacion fue posibie observar que a pesar de que el proceso de
produccidn de metil ésteres sulfonados requiere de una gran cantidad de etapas, ob-
teniendo un producto de muy buenas caracteristicas, el costo final de venta de dicho
producto sera comercialmente competitivo.
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Acondicionamiento o refinacion de los metil ésteres

Una de las impurezas de mayor impacto en el producto final del metil éster sulfonado
corresponde a las disales, debido a que afecta su estabilidad y disminuye propiedades
como su detergencia. Su formacion se ve favorecida por la existencia de enlaces in-
saturados en las cadenas del producto que se ha de sulfonar, al mismo tiempo que por
excesos de temperatura durante la sulfonacion de los metil ésteres (principalmente).
En consecuencia, corrientes de metil ésteres con un alto contenido en metil ésteres
de 4cidos oleico y linol€ico en particular deben pasar por un pretratamiento previo a
la sulfonaci6n, con el fin de lograr una corriente con un indice de yodo con un valor
menor de 0,5 (De Groot, 1991),

Existen tres posibles tratamientos para ¢l acondicionamiento de los metif ésteres
obtenidos del aceite de palma, los cuales se pueden usar de forma independiente o
combinada para cumplir los requerimientos de la corriente de metil éster: destilacion
molecular, cristalizacién, hidrogenacidn.

Destilacion o fraccionamiento

Por lo general, este procedimiento consta de tres etapas convencionales: prefraccio-
namiento, fraccionamiento de C16 y fraccionamiento de C18. Su fin es generar tres
corrientes, cada una rica en metil ésteres con una cadena de determinada longitud
y uso. De esta forma, mientras que la corriente de C18 es empleada para biodiésel
dado que es rica en metil éster de dcido oleico (insaturado}, la corriente rica en C12-
C14 (obtenida como destilado en ¢] prefraccionamiento) se emplea para la industria
cosmética, v la rica en metil ésteres de cadena C16 para la elaboracidn de MES, por
su bajo indice de yodo. Aun asi, estos metil ésteres que van a sulfonarse requieren ser
hidrogenados para lograr el pardmetro requerido del indice de yodo.

La patente 7,064,223 de Estados Unidos (Heck, 2006), propone un sistema de
tres etapas con el fin primordial de obtener metil éster de dcido oleico puro. La
primera etapa busca remover el metil palmitato existente. Para ello se alimenta la
corriente a una temperatura cercana a la de ebullicion, en una etapa entre la seccidn
de sublimacidn y la de despojamiento. Usando una columna empacada, temperaturas
entre 160 y 200 °C y presiones entre 10 y 25 mbares, se obtiene una corriente por
livianos entre 95 y 99% en metil palmitato, y una de fondos entre 70 y 75% en metil
oleato. La segunda etapa se usa para remover el resto del metil palmitato remanente
en la corriente de fondos. Se usa una temperatura entre 200 y 230 °C y presiones en-
tre 10 y 15 mbares. Con ello se obtiene una corriente de fondos con una composicién
entre 70 y 75% en metil oleato. Por iltimo, una tercera etapa con temperaturas entre
200-230 °C y presion de 10-25 mbares se lograria obtener una corriente al 85% en
metil oleato.
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Este sistema permite obtener fracciones de C8-C10, C12-C14 y C16-C18.
Estd compuesto por una o varias columnas empacadas con sus respectivos sistemas
de condensado y rehervido, manteniendo las condiciones apropiadas para el mejor
aprovechamiento del calor y los servicios (vapor o agua de enfriamiento). Aunque
es una metodologia muy efectiva para la separacién de los metil ésteres, es costosa y
presenta altas pérdidas en rendimiento (Mitchell, 2008).

Cristalizacién

Mediante este proceso es posible separar los &cidos grasos saturados de los no satu-
rados de igual nimero de carbonos, como resultado de la marcada diferencia en sus
puntos de solidificacién, la cual no es evidente entre sus puntos de ebullicién, lo que
dificulta la separacién por destilacién fraccionada. La cristalizacién es un proceso
de separacion termo-mecdnico donde sus fracciones resultantes tienen diferentes
propiedades quimicas y fisicas.

En 2007 Benavides y colaboradores implementaron a escala de laboratorio un
proceso de fraccionamiento del biodiésel de aceite de paima mediante cristalizacién
inducida por enfriamiento. Ellos llevaron a cabo el fraccionamiento en una cdmara
de separacion, donde se llevé la muestra a tres diferentes temperaturas, 14, 15,y
16 °C, y se iban reteniendo los cristales a medida que iba disminuyendo la tempera-
tura durante el tiempo de prueba, el cual fue 6, 12 y 24 horas. La separacién del
liquido se logré drenando parte del liquido por un tubo inferior en el cual habia una
malla antes de la vilvula de salida.

Se encontré que a medida que aumentaba el tiempo de estabilizacién de los cris-
tales y disminuia la temperatura de enfriamiento, disminuia el contenido de ésteres
metilicos de dcido palmitico y aumentaban los de 4cido oleico. De esta forma, con-
siderando las condiciones extremas evaluadas de 14 °C y 24 horas de estabilizacion,
se logré una disminucién en el punto de nube de 6 °C (el valor inicial para el biodié-
sel correspondia a 16 °C) y una reduccidn en la cantidad de metil ésteres saturados
de 5,29% sin alterar las caracteristicas combustibles del biodiésel.

Sistemas de cristalizacion. El fraccionamiento de las grasas a nivel industrial se
realiza por tres vias: fraccionamiento con detergente, fraccionamiento con solvente
o fraccionamiento seco. El primer método lo patenté Lanza en 1905 y consiste en
la adicién de detergente a los cristales para que sean transferidos a la fase acuosa y
sean ficilmente separables por centrifugacion. El fraccionamiento por solvente con-
siste en, previo a la cristalizacién, disolver las grasas en un solvente como acetona o
hexano. Consecuentemente, los cristales son separados por filtracién y las fracciones
recuperadas por evaporacion del solvente. Este proceso tiene la gran desventaja de
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emplear sustancias adicionales que posteriormente se convierten en residuos que
contaminan el ambiente e incrementan los costos del proceso. El dltimo proceso de
cristalizacion, fraccionamiento seco, no requiere la adicién de sustancias adicionales
y consiste en un enfriamiento controlado del aceite fundido, seguido de una filtracién
(Kellens, 2007).

Igualmente, la industria utiliza diferentes tipos de cristalizadores segtin las ca-
racteristicas de la materia grasa a cristalizar y los requerimientos del producto final,
asi: (i) Segiin la forma de generar la sobresaturacion se clasifican en cristalizadores
de evaporacidn, de enfriamiento, de vacio, de reaccién y de salting out y (ii) Segtn la
forma de suspender los cristales en crecimiento pueden ser de magma circulante, de
licor circulante, de superficie raspada y de tanque. Para el caso de los metil ésteres,
la opcién de mayor uso corresponde a cristalizadores de tanque con enfriamiento,
dado que la solubilidad de los cristales aumenta con la temperatura. No obstante,
las tecnologias desarrolladas para los cristalizadores han avanzado de manera im-
portante y se han desarrollado sistemas concéntricos, que aumentan la eficiencia
de cristalizacién al maximizar el drea de contacto entre la sustancia y el sistema de
enfriamiento.

Por su parte, el sistema de filtrado se compone principalmente por filtros prensa
acoplados con determinado tipo de membranas. A partir de este sistema es posible
obtener una fraccién saturada compuesta por cadenas de C16-C18 (fraccién sélida),
y una fraccién insaturada de compuestos con cadenas como C18:1, C18:2 y C18:3.
La ventaja de este sistema es que, a pesar de presentar pérdidas de rendimiento, es
muy efectivo y no tan costoso como la destilacién, lo que permite obtener fracciones
que para el caso del biodiésel (fraccion insaturada liquida) se caracterizan por tener
muy buenas propiedades de flujo en frio (Mitchell, 2008).

Hidrogenacién

Este procedimiento consiste en introducir hidrégenos a la cadena del dcido graso
para eliminar los enlaces insaturados de las sustancias existentes en ella. Se realiza
de forma discontinua o semicontinua con el uso de catalizadores, generalmente de
niquel. De igual manera, puede practicarse previa o posteriormente a la formacién de
metil ésteres. En particular, se hace después del fraccionamiento de los metil ésteres
(por destilacién y cristalizacion), con el fin de lograr que el producto cumpla con las
especificaciones comerciales y de proceso requeridas.

Varios estudios relacionados con la hidrogenacién de metil ésteres se han lle-
vado a cabo tomando en cuenta las caracteristicas de dicho proceso y las propiedades
finales del producto. Algunos, como el de Jonker y colaboradores (1998), han estu-
diado la quimica de la hidrogenacién de metil ésteres monoinsaturados para un rango
de presiones entre 0,02 y 0,5 MPa, y temperaturas entre 333 y 443K.
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Proceso de sulfonacion de los metil ésteres

Los factores fisicos y quimicos que influyen en la sulfonacién de los metil ésteres
son los siguientes:

Agentes de sulfonacién

El agente sulfonante corresponde a aquella sustancia que se usa para transferir el
grupo sulfénico (-SO3) a la molécula de metil éster. Hacia 1860 el dcido sulfurico
era el dnico agente sulfonante conocido, pero con el tiempo otros agentes fueron
descubiertos aunque el 4dcido sulftirico y el 6leum fueron los mds utilizados por su
bajo costo y aplicabilidad. A continuacién se describen las principales caracteristicas
de los agentes sulfonantes empleados en la industria.

Acido sulfirico comercial (98%). Se caracteriza por su baja reactividad y se
emplea un calentamiento bajo condiciones del aze6tropo® para separar el agua. Ade-
mds, es usado principalmente para la sulfonacién de compuestos arométicos (Kirk-
Othmer, 1980).

Solucién de dcido sulfiirico con 22% de anhidrido sulfirico disuelto
(6leum al 20, 30 v 65% ). Bste es un agente de amplio uso para la produccion de
pigmentos y detergentes. Se caracteriza por su alta reactividad y por presentar re-
acciones gobernadas por el equilibrio (Kirk-Othmer, 1980).

Acido clorosulfénico, fluorosulfénico y aminosulfénico. Este tipo de agente
se caracteriza por ser de bajo costo. Se emplea en cantidades estequiométricas por
su reactividad, pero tiene desventajas como su alto poder corrosivo y su reactividad
ante el 4cido que se genera entre el hidrdgeno y el halégeno, ocasionando precipita-
dos (Kirk-Othmer, 1980). Se usa principalmente para la sulfonacién de pigmentos y
alcoholes.

Tnoxido de azulre liguido o gaseoso. Se introdujo su uso hacia 1947 y se ca-
racteriza por su alta reactividad (controlada por mezclas cercanas al 8% con SO,
liquido, nitrégeno o aire seco}, eficientes requerimientos de manejo y procesamien-
to, y por su poder de oxidacion y combustién. Es el agente de mayor uso para la
fabricacién de detergentes (Kirk-Othmer, 1980). Puede emplearse tanto en fase ga-
seosa como en fase liquida, aunque la gaseosa es la mas utilizada para la sulfonacién

* Hace referencia a las condiciones de temperatura y presién para las cuales la composicién de dcido,
tanto en la fase liquida como en la gaseosa, son iguales.
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de productos orgénicos, debido a que permite un mejor manejo de la reactividad
del agente sulfonante, mds ain cuando el tridxido de azufre en fase liquida es un
gran agente oxidante. Como consecuencia de la rapidez de las reacciones realizadas
usando tridxido de azufre, éstas son descritas como inmediatas o gobernadas por la
difusién. La reaccién de sulfonacion es de tipo exotérmico, con energias de reaccién
entre 35 y 40 kcal/g-mol (Knaggs, 2004). EI SO, se obtiene de quemar azufre para
generar diéxido de azufre, oxidar de forma catalitica sobre V,05 del SO,, y vaporizar
el SO; o a partir de dleum.

Existen otros agentes sulfonantes que aunque conocidos no son usados en can-
tidades grandes como los anteriores. Son: ¢l didxido de azufre en presencia de gas de
cloro (para clorosulfonar hidrocarburos parafinicos), digxido de azufre con oxigeno
(para la sulfoxidacién de hidrocarburos parafinicos), sulfito de sodio (para la sul-
fonacién de cloruros de alquilo), bisulfito de sodio (para sulfonar olefinas conjuga-
das como los succinatos y ligninas) e hidroperéxido bisulfito en estado gaseoso o
solido (para sulfonar fracciones parafinicas de petréleo) (Kirk-Othmer, 1980).

Concentracion del agente de sulfonacion

La reaccion se detiene cuando se alcanza una determinada concentracidn de SO4, 1a
cual es diferente para cada compuesto que se desea sulfonar. Por ello se debe incor-
porar una gran cantidad de SO, para desplazar la reaccién hacia los productos.

Temperatura de reaccion

Al aumentar la temperatura de reaccién se aumentan la velocidad y el grado de
sulfonacién. Un exceso puede generar polisulfonacion, que puede regularse con la
concentracion de agente de sulfonacién. También influye en la orientacién del grupo
sulfénico

Catalizadores y coadyuvantes

Influyen la orientacién del grupo sulfénico o manipulan la velocidad de reaccién.
Generalmente comprenden sales o compuestos de mercurio, 6xidos y sales de vana-
dio, carbonatos alcalinos o piridinas, 4cido bérico y trifluoruro de boro. Sin embargo,
no se utilizan para la sulfonacién de los MES.

Ademis de ellos, como el sistema mas empleado hoy dfa corresponde al reac-
tor de capa descendente, otras caracteristicas como el grado de mezcla de las fases,
la velocidad de la corriente gaseosa, el espesor de la capa de agente orgdnico y la
digestién del producto del reactor son muy importantes en ¢l control final del pro-
ceso de sulfonacion, dado que garantizan el grado de sulfonacién del producto y sus
caracteristicas fisicas y quimicas.
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Procedimientos para la sulfonacion de compuestos
0rganicos

Los sigutentes son los procedimientos principales para la sulfonacién:

Tratamiento directo con anhidrido sulfuroso

Este ha sido un campo de estudio en los 1ltimos afios y se ha encontrado una gran
aplicabilidad en la preparacion de alcanosulfonatos (proceso de sulfocloracién). Para
ello, se pone en contacto al anhidrido sulfuroso, cloro y €l alcano en presencia de un
catalizador (luz) para as{ formar los cloruros sulfonilicos (Descalzi, 2007).

Sulfonacién con 6leum

Es el principal procedimiento empleado para sulfonar los aceites de petréleo, dado
que la coloracién de los productos no es mala. Consiste en poner en contacto en
varias etapas el aceite con el 6leum a temperaturas entre 60-65 °C. Luego de cada
etapa se separan las fases (superior: dcido sulfénico-aceite remanente; inferior: lodo
4cido de coloracién verdosa) usando la gravedad o centrifugacion. La fase superior
se neutraliza con soda cdustica, se extrae con alcohol isopropilico y se purifica por
medio de desalinizacion para finalmente extraer los aceites sulfonados del medio de
solventes, cuyo fin primordial es reducir la viscosidad del sistema.

Este proceso es de cardcter continuo y requiere de un sistema con hojas de
raspado a alta velocidad en una unidad enchaquetada que contiene un sistema de
inyeccién de gases. Otra alternativa es el contacto centrifugo; sin embargo, el primer
sistema es el mds usado. Al comienzo se trataba de un sistema por lotes que se
empleaba para sulfonar ¢l dodecilbenceno, pero con el tiempo se fueron disefiando
sistemas continuos. Compafifas como Procter & Gamble, y Chemithon & Ballestra
han patentado sistemas continuos, que para el caso de la primera consiste en dos
ciclos para los cuales el material por sulfonar y el 6leum se agregan a una corriente
de dcido sulfénico. En seguida se pasa la corriente por un intercambiador de calor y
finalmente se pasa a una zona de digestion.

Tratamiento con triéxido de azufre (SO;)

Este proceso requiere de un gran cuidado ante el riesgo de explosién y la produccién
de subproductos que afectan representativamente la solubilidad final del produc-
to. Ello puede hacerse tanto en estado liquido como gaseoso (Kirk-Othmer, 1980),
como se explica a continuacidn:

SO, con SO, liguido como solvente. Se emplea el SO, a temperaturas cercanas
a -10 °C, para lo cual actila como autorrefrigerante y solvente. Pueden usarse, sin
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embargo, otros solventes como pentanos, hexanos, cloruro de metileno y fluorocar-
bonados. La productividad de la reaccién hace del SO, la mejor opcién.

SO, gascos0. Se emplea en mezclas al 2-8% con aire seco con el fin de controlar
la reaccion y el color del producto. Para una produccién en lotes se usa un reactor
enchaquetado, con bafles, agitacion (evita sobrecalentamiento y ayuda al control de
la reaccion) y sistema de enfriamiento. Este sistema se usa a la més alta temperatura
posible para mantener la estabilidad de color del dcido al mismo tiempo que ello
determina la viscosidad del producto y las dimensiones del intercambiador de calor.

Tecnologias disponibles para la sulfonacion

Este proceso se puede llevar a cabo en forma discontinua (lotes) o continua, asf:

Procesos discontinuos

Para este sistema, la manera de mezclar e introducir los reactivos dentro del reactor
depende principalmente de las caracteristicas fisicoquimicas del componente que se
ha de sulfonar. Asimismo, hay una relacién entre la concentracién de SO; y su activi-
dad de sulfonacién de forma que si existe la formacién de agua se debe esperar que
la velocidad de la reaccién disminuya gradualmente. Si ello no ocurre, simplemente
la reaccién se detendrd de acuerdo con la concentracién de SO, o 4cido sulfidrico en
el medio (Kirk-Othmer, 1980).

Para evitar efectos generados por el agua, se emplea anhidrido sulfiirico u
dleum para reemplazar al dcido, se extrae el agua a lo largo del proceso, o se rea-
liza una destilacién azeotrépica del producto obtenido. Para el caso particular del
éleum, cuando se agrega al mismo tiempo que el componente por sulfonar sobre un
medio 4cido de un flujo de subproductos, permite la eliminacién de agua y la fécil
formacién de anhidrido sulfirico disuelto (Kirk-Othmer, 1980).

Un ejemplo de este tipo de procesos es la sulfonacién de Jergens que se carac-
teriza por no usar solventes y porque la sustancia orgdnica se mezcla con el agente
sulfonante gaseoso (SO;) en una unidad de Venturi. Este reactor posee un sistema de
refrigeracion a través de una linea de recirculacién.

Procesos continuos
Este tipo de procesos deben emplearse cuando la sustancia que se ha de sulfonar sea
volétil, cuando la reaccion sea rdpida o cuando requiere una alta produccién, pues
tiene la ventaja de generar una mayor produccion, facilitar el control y aumentar la
calidad bajo costos considerables de inversién (Kirk-Othmer, 1980).

Una alternativa corresponde al uso de seis reactores en cascada para los cuales
se bombea 6leum con la materia prima al primer reactor que tiene un sistema de
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enfriamiento, al igual que el segundo, mientras que los demds reactores presentan un
sisterna de calefaccidn. Se asegura el tiempo de residencia en los reactores por medio
de los flujos de recirculacidn entre reactores (Kirk-Othmer, 1980).

Otra metodologia que ha sido implementada hace referencia al sistema pro-
puesto para sulfonar grasas y aceites. Este sistema consta de un reactor de capa des-
cendente compuesto por una seccién superior en la que desemboca la materia prima
para sulfonar. Dicha sustancia cae por unas rendijas formando una capa fina en las
paredes internas de un tabique enchaquetado que se encuentra bajo la seccion inicial.
Al mismo tiempo, se pulveriza sobre la pelicula de material el agente de sulfonacidén
por medio de una boquilla con dcido sulfénico. Finalmente, el producto se recupera
en un plato colector ubicado en el borde interior del tabique. La ventaja de este
sistema es que se consigue una mezcla efectiva con cantidades normales de agente
sulfonante. Existen varios disefios que se han implementado en plantas industriales
y siguen esta metodologia:

Reactor rotativo. La materia prima por sulfonar se alimenta entre un estator fijo y
un rotor ubicados en la parte inferior. Dicho rotor tiene una superficie con aletas que
cumptlen la tarea de remover el producto mientras que para mantener la temperatura
de reaccion, tanto el rotor como el estator tienen un sistema de refrigeracién. Para
este sistema se emplea anhidrido sulfdrico como agente sulfonante con aire seco,
con €l fin de controlar 1a velocidad de reaccién y la concentracion. Se prefiere que
el material del equipo sea en acero inoxidable 316 debido al efecto corrosivo de los
dcidos sulfiiricos diluidos. Este sistema ha sido modificado por varias compaiiias con
el fin de satisfacer las necesidades industriales. A continuacion se muestran algunos
de los sistemas disponibles comercialmente (Kirk-Othmer, 1980).

1. Reactor de sulforacidn continua de Chemithon. Usa el rotor antes descrito para
generar la capa de sustancia orgdnica por sulfonar. Permite altas temperaturas
y altas velocidades de flujo de gas y, por tanto, cortos tiempos de residencia. El
reactor también es enchaquetado. Comprende asimismo el enfriamiento con la
corriente preenfriada del producto en reciclo. La unidad central del sistema es
un reactor de capa descendente en el cual se ponen en contacto los metil ésteres
(producto por sulfonar) con un flujo gaseoso de triéxido de azufre. Este gas
proviene de un sistema que lo genera a partir de azufre fundido.

El producto proveniente del reactor pasa por un ciclén que separa la fase
gaseosa de la fase liquida, la cual se compone principalmente de dcido sulféni-
co de metil ésteres (MESA). Dicha corriente liquida se hace pasar por un diges-
tor en ¢l cual se completa la sulfonacién con ayuda de altas temperaturas.
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2. Reactor de sulfonacion isotérmica de Lion. El sistema propuesto por esta com-
pafiia es principalmente para sustancias muy sensibles al calor; es similar al
propuesto por Chemithon; sin embargo, se caracteriza porque una corriente de
gas inerte se introduce de forma paralela dentro del reactor con el fin de contro-
lar facilmente ia reaccién.

3. Reactor de sulfonacion continua de The Berol. Se alimentan los compuestos
orgdnicos y el agente sulfonante gaseoso por el fondo del reactor. Los com-
puestos suben gracias a la rotacién del eje central y la velocidad del gas. Al as-
cender, pasan por una seccién anular y llegan a un sistema de separacién ciclén
en el cual se separa la fase gaseosa de los 4cidos orgénicos.

Reactor multitubo laminar o de capa descendente (FIR). En este sistema el
agente sulfonador entra por un alimentador central a cada uno de los tubos del reactor.
La materia prima ingresa a presién por la parte superior, mientras sn caudal es cali-
brado de manera que se distribuya a lo largo del perimetro del tubo. Asi, la reaccién
se va desarrollando de forma ascendente mientras que la temperatura se mantiene
mediante el sistema de refrigeracidn, teniendo en cuenta que su disefio estructural es
el mismo que el de un intercambiador de tubos y coraza vertical, y que la relacion
superficie a volumen de la pelicula de sustancia por sulfonar es alta, lo que ocasiona
una rdpida remocién del calor generado por la reaccion (Baker, 1977; Kanichiro,
2006). Este reactor, se caracteriza por el fenémeno de difusion del agente suifonante
(que en la actualidad es SO, principalmente) en la capa de sustancia orgénica que se
ha de sulfonar (Roberts D., 2003).

Este es el principal sistema usado en la actualidad para la sulfonacién de los
metil ésteres. Como caracteristica general se puede mencionar que el patrén de flu-
jo es turbulento por la velocidad de flujo del agente sulfonante, lo que causa que
el agente sulfonante gaseoso se absorba en la interfase gas-liquido, dando paso a
gradientes de concentracién tanto a nivel radial como axial. Estos gradientes a lo
largo del reactor también se dan con la temperatura, de forma que se alcanza una
temperatura médxima en la interfase gas-liquido cerca a la parte mas aita del reactor
y se generan variaciones en la viscosidad de la pelicula, propiedad también afectada
por el grosor de la capa de sustancia por sulfonar, que adquiere efectos de turbulen-
cia, Por tiltimo, vale decir que comercialmente se consiguen reactores de este tipo
bajo la especificacion de una corriente de agente sulfonante de SO, al 3-6% (en volu-
men) con velocidades desde 33 m/s hasta 70 m/s (Baker, 1977)

Asi mismo, el estudio de este tipo de reactores se ha centrado en el disefio y el
andlisis mediante el modelamiento matemadtico. Johnson y Crynes (Johnson, 1974),
propusieron el primer modelo en el que asumen quimisorcion del agente sulfonante
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SO; en la interfase gas-liquido gobernada por la resistencia de la fase gaseosa. Mas
adelante, Davis y colaboradores. (1973) introducen al modelo los balances de masa
a mvel micro en la capa liquida. Luego Yih y Liu (1982), Gutiérrez (1988) y Dabir
(1996), dieron paso a la suposicion de la difusion en un estado turbulento inducido
por la corriente gaseosa de SQ;. Posteriormente nacen modelos que incluyen la trans-
portabilidad en la fase liquida, pero ante la dificultad de describir empiricamente la
misma, los modelos eran pobres en sus predicciones. Finalmente, modelos basados
en la viscosidad dieron una nueva perspectiva ante el fenémeno en cuestion, lle-
gando como tiltimo paso a una forma del balance de Maxwell-Stefan (Talens, 1996).
El sistema de reactor de capa ha sido modificado por varias compafiias segin
sus intereses para mejorar las propiedades del producto obtenido y favorecer las
condiciones de proceso. A continuacién se nombran algunos disefios desarrollados:

1. Reactor continuo de capa descendente de Stepan. Corresponde al disefio antes
mencionado de reactor multitubular, para el cual el producto que se ha de sul-
fonar cae por las paredes internas de los tubos rodeados por un fluido enfriante,
mientras que una valvula dispersa el gas de SO, por el interior de los tubos con
la velocidad necesaria para generar un flujo turbulento en la caida del com-
puesto. Estas unidades son disefiadas para producciones entre 4.500 y 50.000
toneladas métricas (Stein y Baumann, 19753).

2. Reactor de sulfonacion continua de capa descendente de Ballestra, Este siste-
ma (Sulphurex F) posee varios tubos largos de bajo didmetro por cuyas paredes
se forma la capa de la sustancia por sulfonar. Su configuracioén es como la de
un intercambiador de calor. Asimismo, 2 esos tubos se alimenta el agente sul-
fonante gaseoso que generalmente corresponde a SO;. La unidad requiere de
los equipos necesarios para mantener proporciones iguales y equivalentes den-
tro de cada tubo del reactor. Ademds, el haz de tubos tiene un enchaquetamiento
que permite el manejo de la temperatura de reaccion.

3. Reactor de capa descendente de Chemithon. Estd compuesto por una seccion
de reaccitén en capa (para un tiempo de residencia entre 10 y 15 segundos) y
un sistema de recirculacién compuesto por un intercambiador de calor y una
bomba de recirculacidn. La seccidn de reaccién en capa descendente estd com-
puesta por dos cilindros concéntricos en donde la capa de sustancia orgdnica se
desliza por las paredes comunes internas de los cilindros. Con el fin de mante-
ner la temperatura dentro del reactor, el sistema posee un enchaquetado. Al-
gunas modificaciones se han planteado agregando un ciclo de separacion de
los gases del producto o un sistema de atomizacion de la materia orgdnica a
sulfonar (IDe Groot, 1991).
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4. Reactor de sulfonacién continua de Mazzoni. Este sistema corresponde a un
reactor multitubular con una cdmara superior por la cual se va alimentando
la capa interna de sustancia orgédnica de los tubos, Otra cdmara estd dispuesta
para la alimentacién del agente sulfonante (SO; gaseoso) que pasa por la parte
interior de los tubos. Una tercera cdmara es necesaria para alimentar aire seco
con el fin de regular la caida de presién por los tubos. Como resultado, se logra
minimizar el sobrecalentamiento local, mantener una distribucidn de reactivos
dentro de los tubos sin limitaciones en la caida de presion y controlar ficil-
mente las condiciones de reaccion (Kirk-Othmer, 1980).

5. Reactor de sulfonacion de capa descendente de Allied. Estd compuesto por
cilindros concéntricos en acero inoxidable con un sistema de refrigeracién con
agua. Tiene una secci6n disefiada para que, por medio de bombeo, se mantenga
Ia capa de sustancia orgénica en la seccion de reaccidn. El agente sulfonante
gaseoso (preferiblemente SO,), se alimenta por la parte superior para que fluya
entre los cilindros concéntricos y entre en contacto con la capa de sustancia
orgdnica que estd en movimiento, de forma que al llegar al fondo del reactor
ya se haya completado la reaccién. Asi mismo, se maneja la temperatura de la
reaccién dado que la capa de sustancia orgdnica estd en contacto continuo por
la pared con el sistema de enfriamiento. Por @iltimo, el gas remanente se separa
en productos sulfatados y dcido sulfénico (Kirk-Othmer, 1980).

6. Reactor de sulfonacién continua de Lever Brothers. Presenta un flujo de dos
tipos: ascendente en la primera seccion y descendente en la segunda. Existe una
diferencia entre el didmetro de ambas secciones, por lo cual el grado de reac-
cién para cada una de ellas es diferente. Asimismo, el grado de mezcla se logra
de acuerdo con la viscosidad del fluido en cada seccién (Kirk-Othmer, 1980).

Otros sistemas
Aunque la mayoria de procesos emplean los disefios descritos, existen otras configu-
raciones disefiadas para el mismo fin. Por ejemplo:

1. Sistema multietapas de Ballestra. Corresponde a un sistema de sulfonacién me-
diante dos o mds CSTR (con bafles, enchaquetamiento e impeller de turbina para
dispersar el gas) organizados en cascada, acoplado a un sistema generador de
S0, gaseoso al 7-8% por quemado de azufre. Se alimenta la sustancia orgdnica al
primer reactor mientras que el SO, entra a cada reactor paralelamente en forma
controlada. La sustancia organica pasa de un reactor al otro por desbordamiento
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generado por la gravedad, mientras que al tltimo reactor se alimenta dicha
sustancia por recirculacion. El gas excedente de cada etapa sale por la parte su-
perior de cada reactor. Este sistema multietapas tiene la ventaja de que facilita
la transferencia de calor provocado por la reaccién, dado que los cambios de
viscosidad de la mezcla no son representativamente altos, al mismo tiempo que
permite obtener tiempos de residencia bajos.

2. Reactor de sulfonacién continua de Stratford. Este es un sistema cerrado en
¢l que se dosifica la sustancia orgdnica y se introduce en la seccién del agente
sulfonante gaseoso SO;. Posee otro dosificador cuyo fin es permitir el contacto
de las fases liquido-gas o liquido-liquido.

3. Reactor de capa en caida con pared corrugada. Algunos estudios han demos-
trado que este tipo de reactor favorece la transferencia de masa y energia, lo que
le daria una ventaja frente a los de capa comun. Se caracteriza porque posee
bafles anulares (pueden también distribuirse en forma de espiral) en su pared
interior. Los bafles se disponen de tal forma que no se genere ningin tipo de
estancamiento del liquido o gas reaccionante. Su descripcidon mds en detalle
se encuentra en la patente francesa No. 2 416 209 del 31 de agosto de 1979, a
nombre de Luigi Perani (Stein y Baumann, 1975).

Finalmente, el producto de estos procesos se deja en un digestor para su ho-
mogenizacién, luego de la cual se forma el 4dcido sulfénico respectivo. Finalmente,
para preparar el tensoactivo, se debe neutralizar el producto.

Etapas de purificacion del metil éster sulfonado

Luego de sulfonar los metil ésteres se requiere eliminar todas aquellas impurezas
que se hayan generado, va sea por los reactivos remanentes de la sulfonacién o por
reacciones paralelas a las deseadas. Es por ello por lo que se hace necesario blan-
quear ¢l producto y neutralizarlo, para mantener sus propiedades surfactantes.

Blanqueamiento

Esta etapa es necesaria para cumplir con los estdndares de calidad de los surfactantes
aniénicos, debido a la existencia de cadenas insaturadas o grupos OH alcohélicos
que generan productos de coloracién en el producto final de los MES, como se de-
mostré en las investigaciones de Yamada y colaboradores (1996). Dicho procedi-
miento se realiza en dos etapas: en la primera, se agrega peroxido de hidrégeno al
50% por 20 minutos a temperaturas entre 60 y 70 °C. En consecuencia, y debido a
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la acidificacion del medio, se genera la hidrélisis de las moléculas del producto. Por
ello es necesario neutralizar el producto después de este tratamiento. La segunda
etapa consiste en afiadir hipoclorito de sodio al 0,5-1,5% para completar el blan-
queamiento del producto a temperaturas entre 50 y 70 °C y un tiempo cercano a dos
horas. Con ello se logra obtener un producto con un Klett entre 50 y 70 (De Groot,
1991)8.

Neutralizacion

Dada la importancia del pH en esta etapa, los factores mis importantes para tomar en
cuenta corresponden a la velocidad de alimentacidn del agente neutralizante (NaOH
generalmente), la medida y control del pH en el tiempo. Con base en lo anterior exis-
ten algunos sistemas disponibles en la industria.

Sistema de tanque agitado de Bailestra. Corresponde a un reactor con sistema
de enfriamiento ubicado en la pane final de una cascada de reactores: los primeros
cuatro corresponden al sistema de sulfonaci6n, el siguiente al de envejecimiento o
estabilizacién, luego uno de hidrélisis y finalmente el de neuntralizacién. El dcido
sulfénico se alimenta cerca al mezclador mientras que la base se alimenta en otro
sector con el fin de evitar efectos corrosivos debido a cambios bruscos de pH. El
tiempo de residencia promedio para la pasta en neutralizacién es de aproximada-
mente 15 minutos. Este sistema puede considerarse como un “reactor de recircu-
lacidn interna” (De Groot, 1991).

Sistema de doble etapa de Ballestra. Permite el 95% de la neutralizacién en
la primera parte usando una gran cantidad de agente neutralizante, mientras que se
completa la neutralizacién en un segundo reactor con agitacién en cascada con el
primero. La primera etapa estd compuesta por el reactor agitado, un intercambia-
dor de calor y una bomba de recirculacién. La segunda, por un reactor agitado con
enchaquetamiento. Asimismo, la dosificacién del agente neutralizante se realiza en
la primera etapa; sin embargo, puede afiadirse también en la segunda para corregir
cualquier defecto en el pH (De Groot, 1991).

Sistema de neutralizacion de MM, Chemithon y Masén. De Groot (1991)
trata los tres sistemas al mismo tiempo al considerar que sus caracteristicas son simi-
lares. Estos sistemas se componen de una bomba de rendimiento variable, de un
intercambiador de calor de tubos y coraza, y un homogenizador. La bomba opera

& El color Klett es un sistema experimental de determinacién del color de una solucién. Se utiliza
comunmente para determipar la coloracion de soluciones de agentes surfactantes como LAS y BAS. Se
usa la escala de colorimeiria fotoelectrénica de Klett-Summerson.
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entre 1 y 3 bares, el intercambiador opera con una diferencia de temperaturas entre
¢l agua enfriante y la pasta de cerca de 20 °C, y el homogenizador, dependiendo del
disefio, corresponde a una bomba centrifuga o un sistema con mezclador mecénico.

Secado

Aungue no es una etapa obligatoria dentro del proceso, retirar el agna evita pro-
blemas de hidrélisis en el producto final; no obstante, un buen control sobre el pH
final del producto es suficiente para mantenerlo en buenas condiciones. Uno de los
sistemnas dispuestos en la industria pertenece a Chemithon. Este combina un destila-
dor flash con un sistema de calentamiento en dos fases, con el fin de generar un pro-
ducto sélido seco con determinadas especificaciones de composicion. El mismo se
ha denominado como Turbo Tube Drier® (1TTD) y es aplicable al secado de diferentes
surfactantes anidnicos como [os LAS, sulfatos de alcoholes grasos (FAS), alfa olefinas
sulfonadas (AOS) y MES. E! funcionamiento de este sistema consiste en un preca-
lentamiento del material por secar, para aumentar su presion de vapor pero previendo
una evaporacién por medio del control de la presién compuesto por un sistema de
inyectores, Luego, por un mecanismo de orificios se crea un flujo en dos fases para
posteriormente pasar al sistema de tubos, los cuales se calientan con vapor, de forma
controlada. Las dos fases generadas pasan a un separador final en donde los vapores
se condensan en un sistema anexo mientras que la pasta semisdlida pasa a un sistema
granulador o generador de hojuelas para su almacenamiento final,

Por otro lado, por mucho tiempo se ha empleado el sistema de secado por asper-
sién, que consiste en poner en contacto gotas del producto semisélido con una co-
rriente de gas caliente. Para ello se requiere un sistema de atomizacién del material
pot secar y un recipiente en el cual se pondran en contacto. De esta manera se logra
gue la humedad del producto disminuya rdpidamente de forma que las gotas de pro-
ducto lleguen secas a las paredes del recipiente de secado. En seguida, una corriente
de aire extrae ¢l polvo seco a un colector de polvos para ¢l almacenamiento final
del producto. Asi, los factores mas importantes que se han de tomar en cuenta para
este sistema corresponden al tamafio de las gotas o las propiedades del dosificador,
las condiciones del vapor de contacto y la temperatura y presion del recipiente de
secado. A pesar de su amplio rango de aplicabilidad, este sistema no puede aplicarse
para el secado de los MES, debido a que facilita su hidrélisis y disminuye la calidad
del producto final.
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Conclusiones

En la formulacién de detergentes el surfactante es el ingrediente activo. El mas uti-
lizado en la actualidad es el alquilbenceno sulfonado lineal (LAS) que, por ser un
derivado petroquimico, estd afectado directamente por el precio del crudo (el cual en
2008 tuvo la mas alta variacién registrada en la historia). Ello, sumado a su limitada
biodegrabilidad, por ser un recurso no renovable, lo convierte en un producto no
deseado por ciertos paises cuya normatividad es exigente en lo que tiene que ver con
la proteccién del medio ambiente.

Tales hechos han incentivado la bisqueda de nuevos surfactantes que puedan
reemplazar el LAS o por lo menos posibilitar la disminucién de su contenido en los
detergentes. Asimismo, el crecimiento de la oferta de aceites —principalmente de
palma y de palmiste en el sudeste Asidtico—, ha llevado al desarrollo de nuevos pro-
ductos de limpieza para el hogar formulados a partir de los derivados de estas mate-
rias primas, entre ellos los metil ésteres sulfonados (MES).

Las MES son surfactantes anidnicos alternativos a los LAS con bajos costos
de produccién, buena detergencia y tolerancia a la dureza del agua. Su creciente
industria ha generado competencia en cuanto a eficiencia, rentabilidad y atributos
del valor agregado no material, como es la responsabilidad con el medio ambiente,
resumida en términos de biodegradabilidad y ecotoxicidad, temas de la mayor rele-
vancia hoy dia.

La tecnologia de sulfonacién mds usada en la actualidad corresponde al sistema
de reaccién de capa descendente (FFR), que usa el SO, como agente sulfonante, Para
llevar a cabo la reaccién se requiere de un pretratamiento de la materia prima con
el fin de separar las cadenas insaturadas. Al producto obtenido se le debe retirar las
impurezas y reducir su humedad, por lo cual pasa por la etapa de neutralizacién-
blanqueamiento y secado. Para llevar a cabo el proceso de sulfonacién se debe in-
corporar también el secado del aire, generacién del SOs, recuperacién del metanol y
la purificacion de los gases efluentes.

A partir del andlisis econémico, y considerando un incremento entre 20 y 50%
sobre el costo inicial de los metil ésteres —dado el tratamiento de refinacién—, se
encontré que aun si éste llegara a ser tan alto como el de la materia prima para la
elaboracion de los LAS, su valor final seria econémicamente competitivo frente a
otros surfactantes comerciales.

Gracias al impulso que ha tenido la industria del biodiésel, se han abierio cana-
les para la fabricacién de los MES en Colombia. Como técnicamente estos necesitan
de un sistema extra de blanqueamiento que define significativamente las propiedades
finales del producto, hacer bien la tarea para alcanzar la calidad exigida requiere
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que las empresas de detergentes o de biodiésel adquieran la tecnologia apropiada y
algunos de los sistemas disponibles comercialmente. Aunque la inversién es repre-
sentativa, el costo del producto (estimado del andlisis econémico) permite participar
en los mercados interno y externo, y recuperarla en periodo de tiempo corto.
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su leal saber v entender. Esto, eq razdn de que cada situacién resulta Gnica y particular y requiere de tratarmientos
o soluciones especificas gue escapan de la competencia de Cenipalma, Por tanto, se trata de socializaciones segin
el estado actual de la écnica y de los avances cientfficos idéneamente realizados. que han sido valorados por
el Centro hasta el momento presente, sin tener en cuenta escenarios concretos detallados ni casos particulares,
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