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Presentacion

El sector palmero tiene unas condiciones favorables en Colombia, debidas
en lo fundamental a que el Gobierno Nacional lo ve como un generador de empleo
y un abastecedor idoneo de materias primas para la elaboracion de biocombustibles,
en particular de biodiésel, que esta penetrando con fuerza en el mercado nacional.

De hecho, hay un crecimiento acelerado de las areas sembradas. Desde
2002 se estan cultivando alrededor de 26.000 hectéreas anuales, y ese ritmo ha
llevado a aumentar la capacidad instalada de las plantas de beneficio, que ya
para 2007 se situaba en unas 1.040 toneladas de fruto por hora (Fedepalma,
2008). Asi mismo se ha incrementado la oferta exportable de los aceites de paima
y de palmiste, cuya colocacion en nuevos mercados a nivel nacional bien podria
contribuir a mejorar el ingreso del sector palmero colombiano.

En los contextos nacional e internacional y desde hace varios afios, la
oleoquimica se ha presentado como una opcion importante para agregarle valor
ala agroindustria palmera. Los oleoquimicos son aquellos productos provenientes
de la transformacién quimica de los aceites y las grasas, que se pueden utilizar
como materia prima en bienes de consumo, y también como base para la
produccion de especialidades quimicas. Su aplicacion industrial depende de la
distribucién de carbonos en la molécula y del grupo funcional quimico que
distingue y confiere las diferentes propiedades; por tanto, son productos
multifacéticos que tienen aplicacién en varios nichos de mercado.

En la cadena de valor de la palma de aceite los oleoquimicos ocupan el
tercer eslabdn, antecedidos del agroindustrial y del procesamiento del aceite. El
primero comprende la fase agricola y una industria primaria que llega hasta la
extraccion de los aceites de palma y de palmiste, y la obtencidn de la torta de
palmiste. En el segundo eslabdn se refinan los aceites y se fabrican productos
alimenticios diversos, como aceites liquidos comestibles, shortening, margarinas,
grasas para frituras, grasas para pasteleria, grasas para helados, vanaspati,
jabones y mezclas para alimentos concentrados para animales. El tercer eslabén
utiliza los aceites de palma y de palmiste para la fabricacion de metil ésteres,
acidos grasos, alcoholes grasos, amidas y amidas grasas, y agentes de superficie



organicos no ionicos (surfactantes), que se emplean en industrias como las de
combustibles, detergentes, cosméticos, plasticos, cauchos, espumas, pinturas,
farmacéuticos, lubricantes, alimentos, papel y tintas, entre muchas otras.

La produccién nacional de los aceites de palma y de palmiste en la
actualidad se destina a atender las demandas del sector alimenticio, alimentos
balanceados, del biodiésel, y otros mercados; no obstante, de persistir la tendencia
actual, en 2020 mas del 50% debera dirigirse a los mercados internacionales
porque se esperaria que ese afio llegue a las 3,17 millones de toneladas en el
primer caso, y a las 300.000 en el segundo (Corredor, 2008). O, debido a la
abundante disponibilidad de materia prima, incentivaria el desarrollo de la industria
oleoquimica en Colombia.

Con el propdsito de informar a los palmicultores e industriales sobre las
tecnologias e infraestructura requeridas para producir oleoquimicos a partir de
los aceites de palma, y los Ultimos avances en la materia, se ha elaborado el
presente boletin técnico, que esperamos se convierta en una guia de consulta
permanente.

José Ignacio Sanz Scovino, Ph.D.
Director Ejecutivo de Cenipalma



Introduccion

Hoy por hoy, el cultivo de la palma de aceite representa una alternativa
agroindustrial de gran importancia para Colombia, que ocupa el quinto lugar entre
los paises que la producen. Entre 1994 y 2007 el area sembrada con la oleaginosa
pasé de 125.856 a 316.402 hectareas, incrementandose en cerca del 150%, en
alrededor de 80 municipios del territorio nacional, y todavia tiene el potencial de
extenderse en 3,5 millones de hectareas cultivables.

La palma de aceite es la oleaginosa méas productiva del mundo. De hecho,
su rendimiento por hectarea supera entre seis y diez veces el de cualquier otro
cultivo de su tipo. En Colombia es de 3,6 toneladas de aceite por hectarea por
afio, muy similar al de los paises lideres (Malasia e Indonesia).

El mundo ha ido encontrando usos para los aceites vegetales’, entre ellos
su transformacion en oleoquimicos, que consumieron 8 millones de toneladas
en 2000 y en 2007 superaron las 23 millones, de las cuales 10 millones fueron
de palmay 2,5 millones de palmiste (Gunstone, 2008).

La participacion mundial de esta industria se distribuy6 entre el Sudeste
Asiético (27,8%), Oriente Medio (2,6%), la Unién Europea (34,3%), China (10,8%),
India (2,6%) y Estados Unidos (21,7%)2. En el Sudeste Asiatico, particularmente
en Malasia, la oleoquimica ha crecido con rapidez en los Ultimos siete afios, y
hoy compite con los productores tradicionales de Estados Unidos y Europa
(Gunstone, 2008).

En Colombia, la produccién de biodiésel es la Unica ruta de transformacion
quimica a gran escala que ofrece una nueva alternativa al aceite de palma como
su principal materia prima. No sucede lo mismo con el aceite de palmiste, que
esta en mora de ser aprovechado en todo su potencial.

El aceite de palmiste esta compuesto entre 46 y 51% por el acido graso
laurico (C12:0), y entre 14 y 16% por el &cido graso miristico (C14:0). Sus
caracteristicas fisicas y composicion quimica lo asemejan al de coco, razén por

1 En lo fundamental de algodén, coco, colza, girasol, mani, palma, palmiste, oliva y soya.

2 Oriente Medio incluye los paises de: Bahréin, Gaza Strip, Irén, Irak, Israel, Jordania, Kuwait,
Libano, Omén, Qatar, Arabia Saudita, Siria, Turquia, Emiratos Arabes Unidos, West Banks y
Yemen. El Sureste de Asia los de: Brunei, Myanmar, Camboya, Indonesia, Laos, Malasia, Filipinas,
Singapur, Tailandia y Vietnam.
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la cual ambos se conocen comUnmente como aceites lalricos, cuyo grupo oleo-
quimico mas representativo son los agentes de actividad superficial (surfactantes).

Alrededor del 20% de los surfactantes que se consumen en el mundo
son de origen oleoquimico. Se espera que tal porcentaje aumente en el futuro,
porque estos —obtenidos a partir de sustancias grasas—, seguramente sustituiran
a los producidos por la via sintética, entre otras razones por las siguientes:

Gran disponibilidad de aceites vegetales, que permite suplir los requerimientos
alimenticios de la poblacién mundial y usar cierta parte de ellos en la elaboracion
de productos oleoquimicos

Tendencia hacia la conservacion del medio ambiente. Los surfactantes producidos
por la ruta oleoquimica son mas amigables con el medio ambiente que los
surfactantes sintéticos

Disminucién de las reservas petroleras mundiales, materia prima de los
surfactantes sintéticos

Fluctuaciones marcadas de los precios de las materias primas disponibles
(petroleo, grasas y aceites).

De manera que es de suma importancia diversificar el mercado nacional
de aceite de palmiste, y justamente esta publicacién tiene el propdsito de contribuir
a ello mediante la identificacion de las tecnologias para producir oleoquimicos
basicos a partir de aquel, lo cual servira de referencia para futuros trabajos.

Esta exploracion se realizo sobre los oleoquimicos primarios, que son la
base para la formacion de todos los productos existentes en el mercado; del
mismo modo, se estudiaron los surfactantes anionicos debido a su alta participacion
en el mercado, los cuales pueden ser los primeros compuestos en orden de
importancia que se obtienen de los derivados oleoquimicos primarios. Se trata
de ampliar el panorama sobre las posibilidades de uso de oleoquimicos primarios
y secundarios a partir de los aceites y grasas, entre los cuales se encuentra el
aceite de palmiste.

Ademas, en el CD que acomparia esta publicacion se encuentra una base
de datos de las patentes que soportan las tecnologias que se utilizan en el mundo,
y un listado de algunas empresas productoras de oleoquimicos. También contiene
los nombres de mas de cien productos derivados de los aceites, algunos de los
cuales se complementan con fichas técnicas que especifican sus propiedades
y usos mas comerciales. Esto permite darse una idea del potencial oleoquimico
de la cadena del aceite de palmiste que tiene un mayor valor agregado.
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Tecnologias de obtencion de acidos grasos

Los acidos grasos son compuestos organicos que contienen el
grupo carboxilo -COOH—, conformado por un grupo carbonilo y un grupo
oxhidrilo; las interacciones de los dos ultimos llevan a una reactividad
quimica unica (Fessenden, 1982). Sus propiedades son funcién de la
longitud de la cadena y de la presencia de instauraciones.

Los acidos grasos derivados del aceite de palmiste pueden producirse
por hidroélisis del aceite o de sus ésteres metilicos. La reaccion puede
realizarse con o sin catalizador, en procesos continuos o por lotes, y sus
condiciones dependen de la materia prima. De manera industrial, los
procesos continuos son los mas usados, debido a que se alcanzan
conversiones hasta del 99% con tiempos de residencia entre dos y tres
horas; sin embargo, estos procesos solo son atractivos econdmicamente
si se manejan a gran escala (capacidad de produccion superior a 30 t/dia)
(Lurgi Corp, 2008; Kirk, 2007; Ullmann’s, 2002).

Son productos de gran importancia, porque a partir de ellos se
obtienen oleoquimicos derivados con aplicacion en diferentes mercados,
como preparaciones cosméticas, articulos de cuidado personal, fluidos
para metalmecanica, vulcanizado de llantas y aditivos para la produccion
de plasticos, entre otros.

Quimica de formacion

Hidrdlisis de triglicéridos
Es una reaccion en fase liquida en la que se presenta incompatibilidad

entre fases, lo que implica un alto consumo de energia en agitacion y
calentamiento (Bailey, 1979). La reaccién se presenta en la Figura 1.

H 0 H (o)

! [ | I
H—C—0—C—Rq4 H—C—OH HO— C— R
‘ o) ‘ 0

I I
H—C—O0—C—Rz2 + 3H0 ™ H—C—OH + HO—C—Ro
| ¢ | °

I I
H—C—O—C—Rs H—C—OH HO—C—Rs
I I
H H
Triglicérido + Agua ™ Glicerol + Acido graso

Figura 1. Reaccion de hidrdlisis de triglicéridos.
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La reaccion es de equilibrio y, por tanto, la conversion se incrementa
cuando se usa exceso de agua y se retira el glicerol producido. La Figura
2 muestra que al disminuir la concentracion del glicerol en la fase acuosa,

el porcentaje de hidrdlisis se incrementa hasta alcanzar valores cercanos
al 100%.

100 L ——
;\3 | —
8 951
@ L —
RS
= | —
[0)
S5 | —
2
T | —
c A _
g 90 — B
£ c N

85 1 [ (T N R T N 1

0 5 10 15 20

Concentracion de glicerol libre en la fase
acuosa (%p/p)

Figura 2. Porcentaje de hidrdlisis en funcion de la concentracion de glicerol en la
fase acuosa. (Tomado de: Bailey, 1979).

A) Hidrdlisis Twitchell del aceite de palmiste.

B) Hidrdlisis autoclave de sebo comestible.

C) Hidrdlisis autoclave de aceite de coco (Tomado de: Bailey, 1979).

Los catalizadores principales son acidos minerales y organicos,
oxidos metalicos, jabones metalicos y enzimas. Los procesos sin catalizador
requieren de temperaturas y presiones superiores a las de los procesos
catalizados (O'Brien, 2003; Kirk, 2007; Ullmann’s, 2002; Bailey, 1979).

Hidrolisis de ésteres metilicos

La Figura 3 muestra la reaccion de hidrolisis de ésteres metilicos.
Al igual que la hidrolisis de triglicéridos, ésta es reversible y heterogénea,
pero tiene como ventaja que las condiciones de reaccion son moderadas,
es decir, las temperaturas y presiones son bajas si se les compara con las
de aquella. Sin embargo, es necesario producir los ésteres metilicos, que
se obtienen por metanoélisis de aceites y grasas (Bailey’s, 1996).

14
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Figura 3. Reaccion de hidrolisis de ésteres metilicos.

Tecnologias de produccion

A continuacion se describe el proceso mas empleado por la industria
para la produccion de acidos grasos.

Proceso Colgate-Emmery

Este es un proceso continuo y econdmicamente viable para la
produccién a gran escala, que no usa catalizador y en el que se alcanzan
conversiones del 99%. Los tiempos de residencia son de alrededor de tres
horas y las condiciones de operacion tipicas reportadas en diferentes
fuentes bibliograficas, pero principalmente en patentes y en la documen-
tacion técnica de las empresas oferentes de tecnologia son los siguientes
(Lurgi Corp, 2008; Kirk, 2007; Ullmann's, 2002; Bailey’s, 1996; Combs,
1985; Brown, 1949; Ittner, 1938; Ittner, 1949):

Presion de operacion: 50 a 60 bar
Temperatura: 250 a 260° C

En estas condiciones, la reaccion ocurre en una fase liquida casi
homogénea y la presion de operacion debe ser ligeramente superior a la
presion de vapor del agua a la temperatura de reaccion. A temperaturas
entre 200 y 280° C se garantiza la solubilidad parcial entre el agua y el
aceite, lo que promueve la reaccion y evita la emulsificacion. Por debajo
de los 200° C la solubilidad y las conversiones son bajas, mientras que
por encima de 280° C los aceites y las grasas se descomponen (Brown,
1949; Ittner, 1938; Ittner, 1949).

Este proceso también puede realizarse por lotes, de dos a cuatro
horas, en tres etapas de reaccion (Brown, 1949; Murphy, 1943; Schleuker,
1943).

Como se mencion6 en el aparte correspondiente a la hidrélisis de
triglicéridos, ésta requiere agua en exceso para completar la reaccion; en
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esta tecnologia el exceso es del 6 al 10% en peso con respecto al agua
estequiométrica. Ademas, el exceso incrementa la solubilidad agua-aceite,
minimizando los problemas en el reactor (Ittner,1938).

El reactor es una torre o columna de gran altura que garantiza un
tiempo de residencia de tres horas. Esta disefiado para maximizar la
transferencia de calor mediante intercambiadores que reciclan la energia
que contienen las corrientes de salida. Posee calentadores adicionales que
suplen la energia necesaria para mantener la temperatura de reaccion
(Lurgi Corp, 2008; Ittner, 1938, 1949).

En la Figura 4 se muestra el esquema de una planta tipica; consta
de una torre de 25 metros de altura que opera a alta presion en
contracorriente; la corriente de fondos, rica en glicerol, se lleva a un
evaporador instantaneo en donde se obtienen principalmente vapor de
agua y glicerina diluida (de 11 a 18%, segun el tipo del triglicérido o
aceite alimentado) (Kirk, 2007; Ullmann’s, 2002; Combs, 1985; Ittner,
1938).

La corriente de cima, rica en acidos grasos, se lleva a dos
evaporadores en serie, en donde se retira el agua en exceso. Los acidos
grasos que salen del segundo evaporador se llaman acidos grasos brutos
(AGB) y estan listos para una posterior destilacion. En los ultimos afios
muchas plantas sustituyeron una torre de gran tamafio por un bateria de
torres mas pequefias (Lurgi Corp, 2008; Bailey’s, 1996; Combs, 1985).

Agua =i

Acidos grasos

humedos
P

p—
Torre de Vapor
fraccionamiento >
Agua
dulce
E
vaporizador
instantaneo Mezcla de
Aceite ' acidos grasos

Secador
al vacio

Glicerina
diluida
{ ,/, | Figura 4. Diagrama simplificado proceso Colgate-Emery (Tomado de: Combs, 1985).
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Para obtener fracciones de acidos grasos mas puros, la corriente
de AGB se lleva a una planta de destilacion especializada, en la que los
acidos grasos se separan de las grasas neutras y del material no saponificable.
Estos tltimos se caracterizan por tener un color oscuro, y un olor fuerte
y desagradable, mientras que los acidos grasos destilados (AGD) son de
color amarillo, olor agradable y composicion variable. Esta destilacion
es apropiada para acidos de cadenas con un ntimero de carbonos inferior
a 18, entre los que se encuentran los provenientes del aceite de palmiste.
Para acidos con cadenas mas largas deben usarse otros métodos, como
la destilacion molecular (Faessler, 2004, Kolmetz, 2004, Oharriz, 2004).

Una torre de destilacion de acidos grasos tipica se compone de 20
a 25 platos, trabaja a alto vacio (1-100 mbar) y se caracteriza por su baja
caida de presion. El vacio es necesario para disminuir las temperaturas
de ebullicion y aumentar las volatilidades relativas de los AGB (Faessler,
2004; Kolmetz, 2004; Potts, 1953).

A partir de la década del noventa
se desarrollaron empaques estructurados
mas eficientes que los platos. Entre los
mas utilizados se encuentra el Mellapak-
Plus M252.Y o M452 (Figura 5) (Brown,
1949; Ittner, 1938).

Figura 5. Imagen empaque MellapakPlus, Sulzer
corp (Tomado de: Kolmetz, 2004).

Debido a las propiedades fisicoquimicas de los acidos grasos, las
caracteristicas de su destilacion son especiales. A continuacion se mencionan
las principales (Bailey’s, 1996; Faessler, 2004; Oharriz, 2004; Potts, 1953):

Alimento: los AGB deben deshidratarse y desairearse totalmente antes
de entrar a la torre, porque el vapor, por su alto volumen especifico a
presiones bajas, genera problemas que dificultan la operacion. El oxigeno
del aire a las temperaturas de destilacion reacciona directamente con los
acidos grasos y genera compuestos que afectan la calidad del producto,
principalmente el color.

Temperatura y tiempo de calentamiento: estas variables deben ser
controladas, porque altas temperaturas o tiempos prolongados favorecen
la formacion de anhidridos. El disefio de la torre debe ser tal que su
altura sea minima y la temperatura de pared sea menor a 260° C, de
manera que se eviten tiempos de residencia prolongados y la exposicion
a temperaturas que inducen al deterioro del producto.
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Condensadores: estas torres de destilacion cuentan con supresores de
niebla (lavadores o “demisters”), ya que los condensados de los AGD
tienden a formar una neblina que puede llegar hasta el equipo de vacio
y causar dafios. La temperatura de estos condensados debe ser lo mas
baja posible para evitar que los AGD se oxiden cuando entren en contacto
con el aire atmosférico.

El esquema de una planta tipica de 4acidos grasos se muestra en la Figura
6. Esta tiene la capacidad de purificar AGB que contengan una mezcla
de tres acidos grasos (A, B, C). En la figura aparecen una columna de
secado y tres torres de destilacion. Los AGB se secan antes de entrar a
la primera torre de destilacion. Por la cima de esta torre se obtiene el
compuesto mas volatil (A). La corriente de fondos contiene una mezcla
rica en los acidos grasos B y C, que alimentan a la segunda torre de
destilacion. La corriente de cima de la segunda torre es rica en el acido
graso B. Los fondos son ricos en el acido graso C, que se destilan
nuevamente para separar algunos compuestos de alto punto de ebullicion.

I :

Acido graso Acido graso Acido graso
Ca Cs Cc
Agua > —> —>
componentes
incondesables
— > >

Columna
de
secado

iR CIREIRE:

Acidos grasos  Acido graso Acido graso Acido graso Residuos
brutos CaBc Cgc Cc

—( DI X XX
—( DI DX XX
—( XX XTI

Figura 6. Esquema de la planta de destilacion, Sulzer Corp. (Tomado de: Kolmetz, 2004).

Hidrolisis a media presion

Es un proceso por lotes recomendado para volumenes de produccion
por debajo de 30 t/dia. Dependiendo de la materia prima se requiere
tratamiento previo del aceite con acido sulftrico y alrededor de tres etapas
de reaccion para lograr conversiones competitivas industrialmente. Los
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equipos deben ser resistentes al ataque corrosivo de acidos. La hidrolisis
alcanza conversiones del 90-98%, a las siguientes condiciones de operacion
(Bailey’s, 1996; Murphy, 1943):

Presion de operacion: 10 a 20 bar
Temperatura: 150 a 180° C

Al trabajar temperaturas inferiores a 180° C la presion de operacion
debe ser entre 10 y 20 bar. Bajo estas condiciones es necesario el uso de
catalizadores como los 6xidos de zinc, calcio o magnesio, o jabones de
estos metales. (Bailey, 1979; Bailey’s, 1996; Brown, 1949).

En general, los reactores son tanques con sistemas de calefaccion
y agitacion apropiados para las condiciones de reaccion. Como se menciono,
se usa una serie de reactores interconectados por un sistema de bombeo,
porque cada uno trabaja a presion diferente (Murphy, 1943; Schleuker,
1943).

Proceso Twitchell

Este método es poco utilizado en la actualidad de manera industrial,
pero se menciona en este documento por ser el mas antiguo y la base para
el desarrollo de las tecnologias modernas (Murphy, 1943). El proceso
Twitchell requiere menor control y automatizacion que los procesos
anteriormente descritos; los equipos son econdmicos y la operacion es
sencilla, aunque es intensivo en uso de mano de obra. El aceite inicial
debe ser relativamente puro para evitar el envenenamiento del catalizador.
Si el aceite es crudo, debe someterse a ebullicion con acido sulfarico. La
cantidad de materias primas depende del aceite, pero por lo general se
carga del 25 al 50% en peso de agua y del 0,75 al 1,25% en peso de
catalizador, con respecto a la masa total de aceite. La mezcla se lleva a
una condicion de ebullicion y el tiempo de reaccion es de 36 a 48 horas
(Bailey, 1979; Brown, 1949). Las condiciones de operacion son:

Presion de operacion: 1 bar
Temperatura: 100° C

El reactivo de Twitchell originalmente se preparaba sulfonando el
producto de la reaccion de un acido graso con benceno o naftaleno, pero
se sustituyo6 por compuestos similares como el acido alquil bencen sulfonico
(LAB) (O’Brien, 2003; Bailey, 1979).

Hidrolisis enzimatica
La hidrdlisis enzimatica se usa industrialmente, aunque no logra

las productividades del proceso Colgate-Emery. Las lipasas, que son el
catalizador, son enzimas especializadas en romper los triglicéridos y
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producir acidos grasos y glicerol. Son producidas por microorganismos
como el Rhizomucor miehei, Aspergilus niger y Candida rugosa (Garcia,
2002).

La temperatura tipica de reaccion es de 45° C, y las enzimas son activas
en presencia de iones de calcio o de magnesio, que se adicionan en forma
de sales como sulfatos. Durante la reaccidn, la mezcla se debe mantener
a pH 7 para evitar la inactivacion enzimatica. El tiempo tipico de reaccion
es de 24 horas y las condiciones de operacion son (Bailey’s, 1996;
Piazza,1999; Hammond,1992):

Presion de operacion: 1 bar

Temperatura: 45° C

A diferencia de las otras tecnologias, la hidrélisis enzimatica requiere
muy poca energia para llevar a cabo la reaccion, pero aun asi no es la mas
empleada a nivel industrial, porque su tiempo de reaccion es prolongado
y el costo de la enzima puede ser alto. Estudios recientes demuestran que
el aumento de la concentracion de glicerol y la formacion de emulsiones
en el reactor inhiben la accion enzimatica. A finales de los afios ochenta
se introdujo un solvente organico no téxico que evita la inhibicion y la
emulsificacion (Piazza,1999; Hammond,1992).

Hidrolisis de ésteres metilicos

Desarrollado por Procter & Gamble, este proceso puede realizarse
por lotes o en continuo. De esta lltima manera, la reaccién ocurre en una
serie de reactores de tanque agitado (CSTR por su sigla en inglés). Al
igual que en la hidrdlisis de triglicéridos, la reaccion es heterogénea puesto
que lo ésteres metilicos también son insolubles en agua a las condiciones
de reaccion. El tiempo de reaccion es de dos a seis horas, y las condiciones
de operacion son (Lurgi Corp, 2008; Logan, 1980):

Presion de operacion: 0,9 a 4 bar
Temperatura: 90 a 140° C

El catalizador empleado es acido propidnico, aunque también se
pueden usar otros acidos como sulfurico, clorhidrico, metano sulfonico
y naftaleno sulfonico, entre otros. Este proceso requiere de un sistema de
destilacion para separar el metanol producido. La relacion molar tipica
de alimentacion éster metilico-catalizador-agua es 1:10:5, respectivamente
(Logan, 1980).
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Oferentes de tecnologia de acidos grasos

La Tabla 1 presenta un resumen de las empresas que ofrecen
tecnologias para la produccion de acidos grasos, incluidas algunas
manufactureras. Informacién mas detallada se muestra en la base de datos
del CD que acompaiia esta publicacion.

Tabla 1. Oferentes de tecnologia de acidos grasos

Lurgi Alemania Tecnologia
Desmet Ballestra Italia Tecnologia
Crown Iron Estados Unidos Tecnologia
Umbar Argentina Tecnologia
CCl India Tecnologia
CNBM China Tecnologia
Binachi Italia Tecnologia
C.M.Bernardini Italia Tecnologia
Sunman India Tecnologia
Pennwalt Estados Unidos/India Tecnologia
Sulzer Estados Unidos/Suiza Tecnologia
Ginazza Italia Tecnologia
Berg-Schmidt Alemania Manufacturera
Nat Oleo Malasia Manufacturera
Kicgroup Estados Unidos Manufacturera
Oleon Bélgica Manufacturera
Materia Argentina Manufacturera
Raj India Manufacturera
Cocochem Filipinas Manufacturera
VVF India Manufacturera
Twin Rivers Estados Unidos Manufacturera
Glycerine Rusia Manufacturera
Kao Japon Manufacturera
Sasol Estados Unidos Manufacturera
Unigema Global Manufacturera
Cognis Global Manufacturera
Stepan Global/Estados Unidos Manufacturera
Procter&Gamble Global/Estados Unidos Manufacturera
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Tecnologias de obtencidn de ésteres metilicos

Los ésteres metilicos del aceite de palmiste se producen por
metanolisis del aceite o por esterificacion de sus acidos grasos. Son
compuestos de menor punto ebullicion que los acidos grasos y obtenerlos
requiere temperaturas y presiones bajas o medias, lo cual ha hecho que
compitan con los acidos grasos como materia prima para la produccion
de otros oleoquimicos como alcoholes grasos, jabones metalicos, aminas
y amidas grasas (Bailey, 1979; Gunstone, 2001).

Entre los usos oleoquimicos se encuentran: solventes para pinturas,
cosmeéticos, lubricante de plasticos, agente de impregnacion para el caucho
y como materia prima de surfactantes, entre otros (Kao Chemicals, 2008).

Quimica de formacién

Metandlisis de aceites y grasas

La metanolisis de un triglicérido (Figura 7) es una reaccion de
equilibrio en fase liquida, que se realiza a presion atmosférica y a una
temperatura cercana a la de ebullicién de metanol, para lo que se emplean
principalmente catalizadores alcalinos solubles en alcohol, como metoxidos
e hidroxidos de sodio y potasio. El equilibrio termodinamico se alcanza
luego de una hora de reaccion (Freedman, 1984; Di Serio, 2006).

H fe) H o}

! I ! I
H—C—0—C—R1 H—C—OH HiC—O0—C—R14
|3 | i

I I
H—C—O—C—R2 +3CH3OH .~ H—C—OH + H3C—0—C—R2
| $ | 0

I I
H—C—O0—C—Rs H—C—OH HiC—O0—C—Rs
I I
H H
Triglicérido + Metanol _—> Glicerol +  Esteres metilicos

Figura 7. Reaccidn de metandlisis de un triglicérido.

Los siguientes factores influyen sobre la conversion:

Contenido de humedad en el aceite y en el metanol

Contenido de acidos grasos libres en el aceite

Presencia de glicerol durante la reaccion en la fase en donde ésta ocurre
Temperatura de la reaccion

Exceso de metanol

Tipo y porcentaje de catalizador

Régimen de flujo.
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Mientras el exceso de metanol y el incremento en el porcentaje de
catalizador influyen positivamente sobre la conversion, la presencia de
glicerol en la fase donde ocurre la reaccion lo hace negativamente. Los
acidos grasos libres reaccionan con el catalizador alcalino soluble formando
jabones, que por sus caracteristicas como agentes de actividad superficial
forman emulsiones y geles, que ademds de limitar la reaccion por la
presencia de glicerol, dificultan las operaciones de separacion y purificacion,
y reducen la actividad catalitica. La velocidad de reaccion se ve favorecida
por la temperatura y limitada por la baja miscibilidad de las materias
primas; es por esto por lo que la reaccion se realiza a temperaturas cercanas
al punto de ebullicion del metanol y en regimenes de flujo con Reynolds
mayores a 10.000, tanto en tanques agitados como en reactores tubulares
(Bailey’s, 1996; Freedman, 1984; Di Serio, 2006; Ojeda, 2007).

En articulos que reportan los resultados de investigaciones se
mencionan otros catalizadores, como acidos homogéneos y heterogéneos,
basicos heterogéneos y enzimas, y procesos sin catalizador en condiciones
supercriticas para el metanol (Freedman, 1984; Di Serio, 2006; Pinnarat,
2008). La catalisis acida es preferida cuando la materia prima tiene un
alto contenido de acidos grasos, como pretratamiento para esterificar
dichos 4acidos. Entre los catalizadores acidos estan los acidos sulfurico,
clorhidrico y fosforico entre otros (Bailey, 1979; Pinnarat, 2008 Ojeda,
2007). De otra parte, la catalisis basica heterogénea es una alternativa en
desarrollo, puesto que produce buenos resultados, como por ejemplo
tiempos de reaccion similares a los de la catalisis alcalina homogénea y
procesos de separacion sencillos. Sus principales desventajas estan en la
desactivacion del catalizador y su mayor costo (Di Serio, 2006). Los
catalizadores heterogéneos empleados son 6xidos basicos, como
hidrocalcitas, MgO(I), MgO(1l) y CaO(I), entre otros (Biocombustibles
Colombia, 2007). Finalmente la catélisis enzimatica brinda facilidades
en la purificacion y pocas reacciones colaterales, pero los tiempos de
reaccion son tan altos que, por ahora, es poco probable su implementacion
industrial (Freedman, 1984).

Como se menciono, es posible realizar la metanolisis sin catalizador
unicamente en condiciones supercriticas para el metanol (superiores a
240° C y 79 bar). En estas condiciones, el tiempo de reaccion es inferior
a 10 minutos, pero los equipos son de alto costo, exigen mayor grado de
automatizacion y la implementacion de sistemas de seguridad, debido a
las altas presiones y temperaturas (Ojeda, 2007; Pinnarat, 2008).
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Esterificacion directa de acidos grasos

Es una reaccion de equilibrio en fase liquida heterogénea, en la
que se hace reaccionar un exceso de metanol con los acidos grasos del
aceite de palmiste en presencia de un catalizador acido (Figura 8). El agua
debe retirarse del reactor para favorecer la conversion (Bailey's, 1996).

(0] (0]
4 4
R—C + CHsOH <> R-—-C + H20
N OH N OCHS3s
Acido graso Metanol Ester metilico Agua

Figura 8. Reaccidn de esterificacion de acidos grasos.

Tipicamente, la reaccion se realiza entre 70 y 120° C a presiones
cercanas a la atmosférica y entre media hora y dos horas (Kurzin, 2007).
Los catalizadores empleados pueden ser homogéneos o heterogéneos.
Entre los primeros estan el acido sulfarico, el p-toluensulfonico y el
metanosulfonico, y entre los segundos, los acidos de Lewis como el
ZnCI2(Il), y las resinas de intercambio i6nico como la (Kurzin, 2007,
Chongkhong, 2007).

Tecnologias de produccion

A continuacion se describe la base de la tecnologia para la produccion
de ésteres metilicos y se mencionan los procesos desarrollados por algunas
de las principales empresas oferentes de tecnologia.

Metandlisis en continuo

Este proceso normalmente se realiza en reactores de tanque agitado
operando en forma continua o por lotes, con un volumen que permite los
tiempos de residencia requeridos para conversiones mayores al 98%. Para
que la reaccidn ocurra, es necesario dispersar las fases reaccionantes, lo
que implica régimen turbulento en el reactor. La reaccion también puede
llevarse a cabo en un reactor tubular (PFR por sus iniciales en inglés), el
cual se comporta como una serie de reactores CSTR, generando buenas
condiciones de mezclado (Garcia, 2006; Gerspen, 2004; Perry, 2006;
Khalil, 2006). En reactores tipo “slurry” se utiliza catélisis heterogénea.
Segtin el reactor seleccionado, las condiciones de operacion seran distintas,
pero en general estan alrededor de:

Presion: 1 a 10 bar
Temperatura: 45 a 180° C
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Tecnologias para la obtencion de oleoquimicos provenientes del aceite de palmiste

La Figura 9 representa el esquema simplificado del proceso de
produccioén de ésteres metilicos, que se compone de una etapa global de
reaccion, seguida por la separacion y el fraccionamiento. Segln la
tecnologia, la reaccion se realiza entre una y cuatro etapas durante las
que es posible obtener conversiones del 95 al 99%. En la separacion, las
etapas mas comunes son: filtracion, decantacion, neutralizacion, lavado
o adsorcion, y destilacion, segun la materia prima, el tipo de reactor y el
catalizador empleado, después de las cuales se obtiene la mezcla de ésteres
metilicos limpios. El fraccionamiento de ésteres metilicos, al igual que
el de los acidos grasos, es una destilacion de multiples etapas que per-
mite obtener las fracciones puras de aquellos.

Reaccion  pmm

Esteres
. metilicos
m crudos

Metanol —
Separacion
Aceite
refinado
Glicerina Mezcla de

ésteres metilicos

Fraccionamiento de
ésteres metilicos ._ﬂ—l
p

»
|

Columna
fraccionadora

)
. 09 [ X )
Esteres metilicos separados

— BHE

Residuos

Figura 9. Diagrama simplificado del proceso continuo de ésteres metilicos (Tomado
de: Combs, 1985).

A continuacion se describen algunos de los procesos disponibles
en el mercado, haciendo énfasis en los procesos oleoquimicos y no en los
de produccion de biodiésel.

Proceso Desmet Ballestra

Es un proceso continuo, en el que la materia prima puede ser aceite
refinado, crudo o hasta de fritura usado (UFO por sus iniciales en inglés).
Para este ultimo, la tecnologia Desmet Ballestra utiliza una etapa de
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esterificacion previa catalizada con acido sulfurico al 96%. El aceite
crudo se trata con hidroxido de sodio y acido fosforico para acondicionarlo
a la etapa de reaccion. Antes de entrar a los reactores, la materia prima
se seca para eliminar el agua que perjudica la reaccion. La metandlisis se
desarrolla en tres reactores CSTR con un tiempo de residencia total de
dos horas; el catalizador es metdxido de sodio y se alcanzan conversiones
del 99,8%. El metanol debe ser anhidrido, y provenir de una mezcla de
metanol fresco y recirculado; este ultimo se obtiene de una torre de
destilacion en la que se recupera el metanol en exceso usado en la reaccion.
Las condiciones de operacién son (Desmet Ballestra, 2004):

Presion: 1-1.5 bar
Temperatura: 60° C.

Los reactores de Desmet Ballestra estan disefiados para realizar la
mayor parte de la reaccion en la fase rica en éster, ya que asi disminuyen
la emulsificacion y los tiempos de residencia, y para retirar continuamente
la fase rica en glicerol de cada reactor (Desmet Ballestra, 2004).

Después de la etapa de reaccion, las fases ricas en éster y glicerol
se purifican. El catalizador se retira mediante neutralizacion con una
solucion acuosa de acido citrico; la fase neutralizada y rica en ésteres se
destila, con lo que se obtienen el metanol y los ésteres. Estos ultimos se
destilan una vez mas para conseguir la pureza deseada, mientras que el
metanol obtenido de las dos evaporaciones se destila y recircula. De otra
parte, el metanol presente en la fase del glicerol se neutraliza con acido
clorhidrico, también se destila y se recircula. La glicerina se concentra
hasta el 88% por destilacion al vacio, en donde los fondos son jabones
formados en la reaccion (Desmet Ballestra, 2004).

Proceso Crown Iron

Es un proceso continuo durante el cual el aceite de palmiste se
refina antes de ingresar a la etapa de reaccion. El aceite, el metanol y el
catalizador se mezclan en una corriente que se lleva a la temperatura de
reaccion en un intercambiador de calor. La metandlisis se realiza en dos
reactores de tanque agitado, entre los cuales hay un decantador para separar
la glicerina producida. Después de la primera decantacion, se adiciona
nuevo catalizador y metanol para favorecer la segunda etapa de reaccion.
El catalizador es metoxido de sodio y las condiciones de operacion son
(Crown Iron Works Company, 2006):

Presion: 1 bar
Temperatura: 60° C
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El proceso de separacion de los ésteres metilicos inicia en un
segundo decantador. La corriente rica en ésteres proveniente del decantador
se neutraliza con 4cidos diluidos en un mezclador para completar la
neutralizacion, y a continuacion se alimenta a otro decantador para remover
la fase acuosa. La fase rica en ésteres se lleva a una torre en donde, por
arrastre con vapor a 140° C, se retira el metanol con un porcentaje de
humedad considerable, lo que implica destilarlo para utilizarlo de nuevo
en la etapa de reaccion (Crown Iron Works Company, 2006; Danzer,
2007).

Por ultimo, la compaiiia Crown Iron desarrolldé un proceso de
filtracion en frio para retirar las impurezas que puedan contener los ésteres
metilicos. La corriente proveniente de la torre despojadora de metanol se
lleva a dos intercambiadores de calor en serie para reducir la temperatura
hasta 22° C (aunque se puede trabajar entre 18 y 27° C.) Esta corriente se
pasa a un tanque enchaquetado, en el que se precipitan las primeras
impurezas. Luego, la corriente rica en éster se bombea a un filtro especial
para eliminar todas las impurezas, asi los ésteres metilicos quedan puros
y listos para su fraccionamiento (Danzer, 2007).

Proceso Lurgi

Es un proceso continuo en el que el aceite debe desgomarse y
desacidificarse; el aceite y el metanol se llevan a dos etapas de reaccion
en presencia de metoxido de sodio como catalizador. Al igual que en el
Desmet Ballestra, los reactores son CSTR en donde simultaneamente se
llevan a cabo la reaccion y la separacion de fases. La reaccion se realiza
en la fase del éster y las condiciones de operacion son (Bailey's, 1996;
Lurgi Corp, 2008):

Presion: 1 bar
Temperatura: 60° C.

Las materias primas y el catalizador se alimentan a los dos reactores
(Figura 10). Del reactor 1 salen la corriente rica en glicerina que se lleva
a la torre de recuperacion de metanol, y la corriente rica en ésteres que
ingresa al reactor 2. En éste, la conversion alcanza el 99% y se obtienen
las corrientes ricas en éster y glicerol; esta ultima se recircula al reactor
1 para favorecer la reaccion global mediante el exceso de metanol y la
extraccion de glicerol.

A diferencia de las otras tecnologias, la neutralizacion y el lavado
de la mezcla de ésteres metilicos (que salen del reactor 2) se llevan a cabo
en una columna de extraccion. Este lavado se hace con dcido clorhidrico
al 37%, hidréxido de sodio al 50% y agua; los fondos de la columna de
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lavado compuestos principalmente por agua, metanol y sales se
mezclan con la corriente pesada del reactor 1 y se llevan a la columna de
recuperacion de metanol, en donde por la cima se obtiene metanol, y por
los fondos agua, sales y glicerina. La corriente rica en glicerina ingresa
a un evaporador en donde se separa la glicerina cruda del agua, que se
recircula a la columna de lavado. La glicerina cruda obtenida en este
proceso debe tratarse quimicamente porque contiene residuos de sales y
catalizador neutralizado (Lurgi Corp, 2008).

Reactor 1 Reactor 2

Esteres metilicos
Aceite ====| (S | |- red (=4 | e
|

v

<

Columna
Metanol =

Recuperacion
Metoxido de metanol
de sodio

Agua de lavado

Glicerina/agua

Figura 10. Esquema proceso Lurgi, metandlisis de aceites (Tomado de: Lurgi Corp, 2008).

La informacion técnica aproximada de una planta con la tecnologia
Lurgi para la produccion de una tonelada de ésteres metilicos es (Tomado
de: Lurgi Corp, 2008):

* Aceite refinado (coco): 1.000 kg
* Metanol: 96 kg

- Esteres metilicos: 1.000 kg

* Glicerina cruda: 125 kg

* Catalizador: 5 kg

« Acido clorhidrico 37%: 10 kg

* Soda caustica 50%: 1,5 kg

* Agua de proceso: 200 kg




Proceso Henkel

Es un proceso continuo que difiere bastante de los procesos descritos,
debido a que opera a alta presion y temperatura, y su etapa de refinacion
es mas sencilla. La materia prima puede ser aceite crudo, porque en el
reactor se pueden llevar a cabo la esterificacion y la metanolisis, debido
al catalizador y a las condiciones de operacion empleadas. Utiliza un
reactor tubular en el que el catalizador, el aceite y el metanol se mezclan
y se precalientan antes de entrar. Las condiciones de operacion son
(Bailey's, 1996):

Presion: 90 bar
Temperatura: 240° C

Como se muestra en la Figura 11, la corriente que sale del reactor se lleva
a un evaporador instantaneo en el que se separa el metanol de los ésteres
y el glicerol, en una torre de destilacion. La corriente liquida que sale del
evaporador ingresa a un decantador que separa el glicerol de la mezcla
de ésteres metilicos. Por ultimo los ésteres se purifican por destilacion.

f

=N Metanol
=N puro

= o

Reactor = - Metil

éster

Residuos

ﬂ
@)

Metanol Aceite Catalizador Glicerina Desilacion de

Transesterificacion separacion metanol/glicerina ésteres metilicos

Figura 11. Esquema proceso Henkel, metandlisis de aceite (Tomado de: Bailey's,
1996).

Oferentes de tecnologia de ésteres metilicos

La Tabla 2 presenta un resumen de las empresas que ofrecen
tecnologias para la produccion de ésteres metilicos, incluidas algunas
manufactureras. Informacién mas detallada se halla en la base de datos
del CD que acompatfia este documento.
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Tabla 2. Oferentes de tecnologia de ésteres metilicos

Lurgi Alemania Tecnologia
Desmet Ballestra Italia Tecnologia
Crow Iron Estados Unidos Tecnologia
Chemtex Italia Tecnologia
C.M.Bernardini Italia Tecnologia
Berg-Schmidt Alemania Manufacturera
Nat Oleo Malasia Manufacturera
Lamberlini Italia Manufacturera

Tecnologias de obtencion de alcoholes grasos

Los alcoholes grasos son alcoholes alifaticos con longitud de cadena
entre 6 y 22 carbonos. Por lo general estas cadenas son lineales y pueden
ser saturadas o insaturadas. Los alcoholes que se producen a partir de
aceites y grasas son primarios (Ullmann’s, 2002), y se obtienen por
hidrogenacion de triglicéridos, acidos grasos o ésteres metilicos. Por el
hecho de trabajar con hidrogeno se requieren equipos automatizados y
sistemas de control que garanticen una operacion segura a altas presiones
y temperaturas (Frey, 1942).

Los alcoholes grasos inicialmente fueron la base para la fabricacion
de surfactantes, en especial de los detergentes, debido a sus excelentes
propiedades de lavado y su alta biodegradabilidad. A partir de ellos pueden
obtenerse surfactantes como lauril sulfato de amonio, lauril sulfato de
sodio y alcohol laurilico etoxilado, entre otros (Gunstone, 2004).

Quimica de formacion

La primera ruta de reaccion utilizada de manera industrial fue la
reduccion de ésteres con sodio metalico. A partir de 1930 —gracias a la
hidrogenacion catalitica— se establecid como ruta principal de reaccion
la hidrogenacion de ésteres metilicos, que tiene aplicacion comercial y
es competitiva industrialmente con la hidrogenacion de acidos grasos,
aunque esta Ultima implica una etapa previa de esterificacion (Frey, 1942;
Meza, 2004). A comienzos del siglo XX se desarrollo la hidrogenacion
directa de triglicéridos (Singleton, 1945). En esta seccion se estudia la
hidrogenacion de ésteres metilicos y se mencionan las otras quimicas de
formacion.
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Hidrogenacion de ésteres metilicos

Es una reaccion reversible en fase liquida o vapor que emplea
catalizadores heterogéneos con relaciones molares tipicas hidrogeno-éster
1:20. La reaccion se presenta en la Figura 12 (Bailey’s, 1996; Ullmann'’s,
2002; Sad, 2007):

R—C + 2H2 == R—CH2—OH + CHsOH
OCHs

Ester metilico + Hidrogeno — ™ Alcoholgraso + Metanol

Figura 12. Hidrogenacion de ésteres metilicos.

El mecanismo de hidrogenacion es complejo y depende del tipo de
catalizador. La Figura 13 presenta las diferentes reacciones que pueden
ocurrir durante la hidrogenacion de oleato de metilo. Se observan tres
reacciones reversibles de hidrogenacion para formar alcoholes grasos y
una reversible de transesterificacion. La reaccion de hidrogenacion del
doble enlace puede limitarse con el uso de catalizadores selectivos y
condiciones de operacion que favorezcan la reduccion del grupo carbonilo
(Sad, 2007; Rieke, 1997).

Hidrégenacion selectiva del grupo carbonilo
OM +2H =™ AO + M

EM + 2H <= AE + M

Hidrégenacion del doble enlace
OM+H =™ EM

EM + H <= AE

Transesterificacion
OM + AO == 00 + M

Figura 13. Esquema Pouilloux. Hidrogenacién de ésteres metilicos. (OM) oleato de
metilo. (AO) alcohol oleilico. (EM) esterearato de metilo. (AE) alcohol estearilico,
(O0) oleato de oleilo y (M) metanol (Tomado de: Sad, 2007).

La comprension y el estudio de estos mecanismos de reaccion son
muy importantes en el disefio de procesos y equipos, porque permiten
entender el comportamiento de la reaccion y conocer lo que sucede en el
reactor.

Como se ve en la Figura 13, se presentan reacciones paralelas, y
por ello la selectividad a alcohol graso no es del 100%. Tanto la selectividad
como la conversion son funciones del catalizador, del régimen de flujo,
de la temperatura y de la presion, entre otros. Esto se debe a que en la
catalisis heterogénea la interaccion reactantes-catalizador se ve totalmente
afectada por los fendomenos de transferencia de masa, calor y momentum,
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que a su vez son funcién de otras variables como la geometria del reactor,
la distribucion y el tamafio de particula del catalizador (Marin, 2003).

Los principales co-productos son hidrocarburos como alcanos,
alquenos y metano, y otros compuestos como aldehidos. Este tipo de
reaccion es termodinamicamente posible a altas presiones y temperaturas.
El principal catalizador es el cromito de cobre, aunque se usan otros como
el Cu/Si02 y el Cu/ZnO/AI203, entre otros. La técnica y las condiciones
de preparacion del catalizador influyen en la selectividad y conversion
de la reaccion (Rieke, 1997).

Hidrogenacion de acidos grasos

La Figura 14 muestra la reaccion de hidrogenacion de acidos grasos,
cuya aplicacion comercial es limitada por la necesidad de alta temperatura,
lo que produce bajos rendimientos y deterioro del catalizador (Bailey s,
1995; Gunstone, 2001).

0
7

c
AN

R — + 2Hp o™ R—CH2—OH + H0

OH

Acido graso + Hidrégeno = Alcoholgraso + Agua
Figura 14. Hidrogenacion de acidos grasos.

Esta reaccion genera problemas adicionales en el reactor, porque
los 4cidos grasos son mas corrosivos que los ésteres, lo que deteriora los
equipos e inactiva el catalizador en tiempos de operacion mas cortos
(Bailey’s, 1996; Sad, 2007; Kreutzer,1984).

Hidrogenacion de triglicéridos

Esta reaccion (Figura 15) es similar a la hidrogenacion de ésteres
metilicos, pero se obtiene glicerol como coproducto. Se realiza a altas
presiones y temperaturas con catalizadores heterogéneos con metales pro-
motores diferentes al cobre y al cromo (Singleton, 1945; Sakamoto, 2006).

oY I |
| |
H—C—0—C—Rq HO—Ch, —R1  H—C—OH
| .
I |
H—C—0—C—Rz +6Hz = HO—Ch,—Rz+ H—C—OH
R ]
I I
H—C—0—C—Rs HO—CH, —Rs H—C—OH
\ \
H H

Triglicérido + Hidrogeno _—* Alcoholes grasos + Glicerol

Figura 15. Hidrogenacién de triglicéridos
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Como se menciono anteriormente, esta ruta de reaccion se desarrollo hace
poco y la principal problematica que presenta es la descomposicion que
puede suftir el glicerol debido a las altas temperaturas, lo que lo hace el
método menos empleado industrialmente (Kreutzer,1984).

Tecnologias de produccion

A continuacion se describen algunas tecnologias comerciales para
la obtencion de alcoholes grasos.

Obtencion a partir de ésteres metilicos por el proceso Lurgi

Es un proceso continuo en el que las materias primas pueden ser
ésteres metilicos del aceite de palmiste fraccionado o destilado. La reaccion
se lleva a cabo en un reactor de lecho fijo, con un catalizador compuesto
por cobre y cromo. Los reactores operan a alta presion y temperatura, y
requieren constante control pues pueden sufrir de taponamientos, ruptura
del lecho, desestabilizacion térmica, envenenamiento del catalizador y
fugas, entre otros problemas que conducen a dafios graves que imposibilitan
la operacion. Las condiciones de operacion son (Bailey’s, 1996; Lurgi
Corp, 2008):

Presion: 250 a 300 bar
Temperatura: 210° C

La Figura 16 muestra el esquema simplificado de la produccion
de alcoholes grasos por esta tecnologia. Las materias primas se comprimen
y calientan hasta la temperatura de reaccion e ingresan por la parte superior
del reactor. La estructura del lecho catalitico obliga a que el fluido
descienda en forma de gotas, lo que favorece la transferencia de masa.
La corriente que sale del reactor pasa por un intercambiador en donde
precalienta el hidrogeno recirculado y aumenta asi la eficiencia térmica
del proceso. Después del intercambiador, la corriente se lleva a un
evaporador instantaneo para separar los alcoholes grasos y el metanol del
hidrégeno, que sale por la parte superior del equipo. Es importante tomar
en cuenta que debido a la volatilidad del metanol, una fraccion suya se
arrastra con el hidrégeno, por lo que la corriente de recirculacion se enfria
y se lleva a un condensador parcial en donde se recupera el metanol. Por
ultimo el metanol recuperado en el condensador parcial se mezcla con la
corriente de alcoholes grasos proveniente del evaporador, para que en un
despojador se separe el metanol de los alcoholes grasos mediante arrastre
por vapor. Este metanol, por lo general, se usa en otros procesos
oleoquimicos, como en la metandlisis de aceites y grasas (Lurgi Corp,
2008).
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Condensador

Enfriador

Calentador
(aceite)

Calentador
(vapor)

Separador

Despojador

Reactor
Condensaldor P

Hidrégeno Vapor

recirculado

,

Esteres Hidrégeno Alcoholes grasos  Metanol
metilicos crudos

Figura 16. Esquema simplificado proceso Lurgi via ésteres metilicos (Tomado de: Lurgi
Corp, 2008).

Los alcoholes grasos que salen de la torre de despojamiento se
almacenan o se llevan a la planta de destilacion fraccionada, segtn las
especificaciones del producto. Los siguientes son los requerimientos para
la produccion de una tonelada de alcoholes grasos (Lurgi Corp, 2008):

Hidrégeno 99,9% (stp): 230-300 m?
Agua de enfriamiento (AT=10° C): 22 m?
Vapor (15 bar): 170 kg

Vapor (4 bar): 240 kg

Nitroégeno (stp): 4 m3

Energia eléctrica: 93 kWh

Gas de combustion: 500 MJ

Obtencion a partir de acidos grasos por el proceso Lurgi

Conocido como el proceso “Ester cera”, es un procedimiento
continuo en el que las materias primas son 4cidos grasos destilados o
fraccionados. Si se emplean estos ultimos, se puede obtener un alcohol
graso especifico sin requerir la destilacion fraccionada del producto. Como
se menciono en la quimica de formacion, la hidrogenacion directa de
acidos grasos genera problemas en el reactor que dificultan su operacion
(Bailey’s, 1996; Gunstone, 2001); frente a esto, la empresa Lurgi elimin6
la hidrogenacion directa de 4cidos grasos.

El proceso tiene dos etapas de reaccion: en la primera se realiza
la esterificacion, en la que los acidos grasos reaccionan con una fraccion
de alcoholes grasos que provienen de la etapa final del proceso formando
un éster similar a los que componen las ceras naturales. En la segunda,
el éster se mezcla con hidrogeno y se lleva a otro reactor para formar los
alcoholes grasos. Las dos reacciones que ocurren en el proceso se muestran
en la Figura 17 y las condiciones de operacion son (Bailey’s, 1996):
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Tecnologias para la obtencion de oleoquimicos provenientes del aceite de palmiste

* Presion: 300 bar
* Temperatura: 280° C

/0 , +0

R—C + R-CH2-OH > R—C + H20
“OH “OCH;R

Acido graso Alcohol graso Ester metilico Agua
+0 ,

R — C\ + 2H2 <~ 2R-CH2-OH

OCH3R
Ester metilico Hidrégeno Alcohol graso

Figura 17. Reacciones involucradas en el proceso Lurgi a partir de &cidos grasos.

La Figura 18 muestra un diagrama simplificado del proceso. Los
acidos grasos se calientan hasta la temperatura de esterificacion y se llevan
al reactor 1, que opera a presion atmosférica. Para que la esterificacion ocurra
rapido y sin catalizador, el volumen de recirculacion es tan grande que el
volumen de alimentacion de alcohol es 250 veces mayor que el del acido
alimentado (Bailey's, 1996). El agua generada en la esterificacion se retira,
y la corriente de productos rica en alcoholes grasos y éster se comprime y
se mezcla con hidrogeno antes de ingresar al reactor 2, en donde ocurre la
hidrogenacion. Este reactor es muy similar al de la Figura 16, y el producto
es una corriente rica en alcoholes grasos que se enfrian y se evaporan
instantaneamente recuperando el hidrogeno en exceso, que se recircula.
Finalmente, los fondos obtenidos en el evaporador se destilan para obtener
los alcoholes grasos. Como se menciond, de esta corriente de productos se
recircula una fraccion de alcoholes grasos al reactor 1 para realizar la
esterificacion (Bailey's, 1996; Lurgi Corp, 2008).

2

Enfriador

¥
Cal&tagr KL (@

Reactor 2

Reactor 1

Intercambiador

=
Hidrégeno recirculado
Alcohol recirculado Residuo
v A v
o Agua  Hidrogeno Alcoholes grasos
Acidos destilados

grrasos

Figura 18. Diagrama simplificado del proceso Lurgi para la produccion de alcoholes
grasos (Tomado de: Lurgi Corp, 2008).
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Proceso Davy

Es un proceso continuo que a diferencia de las otras tecnologias opera
a presiones mas bajas, porque la reaccion se realiza en la fase vapor. La
materia prima son acidos grasos destilados o fraccionados, que se esterifican
con metanol para producir ésteres metilicos, que a su vez se hidrogenan
produciendo los alcoholes grasos. Las condiciones de operacion son (Wilmott,
1992; Davy, 2006):

Presion: 40.7 bar
Temperatura: 214° C

La tecnologia Davy produce los ésteres metilicos por transesterificacion
del aceite o esterificacion de acidos grasos con metanol en exceso, en una
columna de destilacion reactiva y en presencia de un catalizador acido
heterogéneo; se realiza a 110° C y entre 5 y 7 bar (Castafieda, 2004). El
catalizador es una resina de intercambio i6nico conocida en el mercado como
Amberlyst 13, y como consecuencia del tipo de catalizador y de la separacion
simultanea con la reaccion de la glicerina, los ésteres metilicos salen de la
columna limpios y listos para ingresar al reactor de hidrogenacion. Esta
corriente sale por los fondos de la columna reactiva y se lleva a otra columna
empacada, en donde los ésteres metilicos ingresan por la cima y descienden
por un lecho. Por su conducto pasa hidrégeno a 205° C y 41 bar que vaporiza
los ésteres metilicos. Esta corriente sale por la cima de la columna y se mezcla
con hidrogeno caliente, que por lo general esta a 5° C por encima del punto
de rocio de la mezcla ésteres/hidrogeno e ingresa al reactor de hidrogenacion,
que al igual que en las otras tecnologias se compone de una columna empacada
de catalizador, y una mezcla de cobre y 6xido de zinc en proporciones de 35
y 65% en peso, respectivamente. La corriente que sale del reactor se enfria
y se lleva a un vaporizador instantaneo, en donde por fondos se obtienen los
alcoholes grasos y por la cima hidrégeno y residuos como gases inertes y
trazas de metanol. La corriente de cima se purga y se lleva a un condensador
parcial para recuperar el metanol, mientras que el hidrogeno gaseoso se
recircula al proceso. Los alcoholes grasos obtenidos se purifican mediante
destilacion (Wilmott, 1992).

Proceso por suspension

Es un proceso continuo que utiliza como materia prima ésteres metilicos.
A diferencia de las otras tecnologias, el reactor es tipo “slurry” en el que los
ésteres y el catalizador se mezclan formando una corriente “slurry” o de
lodos. El problema de esta tecnologia es que se pierde catalizador que debe
reponerse, lo que genera costos adicionales. Las condiciones de operacion
son (Bailey’s, 1996):

Presion: 200 a 300 bar
Temperatura: 300° C
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Como se muestra en la Figura 19, las materias primas se acondicionan
por separado y el catalizador se fluidiza en una corriente aparte. Las tres
corrientes entran al reactor por la seccion inferior, el catalizador es el 2% en
masa y el hidrégeno proporciona la agitacion necesaria. Al igual que en las
tecnologias descritas anteriormente, el hidrogeno que ingresa al reactor se
precalienta en un intercambiador con la corriente de productos que sale del
reactor. Esta corriente se conduce a dos evaporadores instantaneos en serie,
en donde se recupera el hidrégeno en exceso. Los fondos de los separadores,
ricos en alcoholes grasos y metanol, se llevan a un evaporador para separar
el metanol. Los alcoholes grasos se filtran para recuperar el catalizador, el
cual se recircula al proceso. Una vez filtrados, los alcoholes estan listos para
la destilacion final (Bailey's, 1996).

Hidrégeno
Catalizador:
Ester metilico
&
Ester metilico L @ Metanol
Gas
reciclado —_—

Separacion
de metanol

| ©

Reacto
Separadores
Filtracion %
>

Alcoholes grasos
crudos

Figura 19. Esquema proceso de suspension (Tomado de: Bailey’s, 1996).

Es importante mencionar que no se encontr6 una tecnologia especifica
para la produccion de alcoholes grasos por hidrogenacion directa de
triglicéridos. En la busqueda en patentes y articulos, entre otros, en lo
que se hace énfasis es en la preparacion del catalizador que se usa en esta
reaccion (Singleton, 1945; Sakamoto, 2006).

Oferentes de tecnologia de alcoholes grasos
La Tabla 3 presenta un resumen de las empresas que ofrecen
tecnologias para la produccion de alcoholes grasos, inclusive de algunas

manufactureras. Informacion mas detallada se incluye en la base de datos
del CD que acompatfia este documento.
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Tabla 3. Oferentes de tecnologia de alcoholes grasos

Lurgi Alemania Tecnologia
Desmet Ballestra Italia Tecnologia
Davy Inglaterra Tecnologia
Unhe India Tecnologia
Rebis Global Tecnologia
Berg-Schmidt Alemania Manufacturera
VWF India Manufacturera
Kao Japon Manufacturera

Tecnologias de produccion de aminas y amidas
grasas

Las aminas y amidas grasas son compuestos nitrogenados de cadena
lineal entre 8 y 22 carbonos. Las amidas se diferencian de las aminas por
tener el grupo oxhidrilo proveniente de los acidos grasos (Kirk, 2007).

Las aminas grasas se producen a partir de los acidos grasos que
reaccionan facilmente con amoniaco para formar nitrilos de cadena larga
que se hidrogenan para obtenerlas. Pueden ser primarias, secundarias o
terciarias; las ultimas se pueden producir a partir de alcoholes grasos
(Ullmann’s, 2002).

Las amidas grasas también pueden ser primarias, secundarias o
terciarias. Las primeras se producen por amonolisis de acidos grasos o
ésteres metilicos, mientras que las secundarias y terciarias —conocidas
también como alquilolamidas—, se obtienen industrialmente a partir de
alcanolaminas de cadena corta y de origen petroquimico (Ullmann’s,
2002; Potts, 1951; Rodriguez, 2001).

Los usos principales de estos compuestos son como agentes de
actividad superficial principalmente en jabones, detergentes, suavizantes
para ropa y productos de cuidado personal, entre otros. Ademads se emplean
como fertilizantes, emulsificantes, inhibidores de corrosion y modificadores
de viscosidad (Kirk, 2007;Ullmann’s, 2002; Rodriguez, 2001).

Quimica de formacion

Las quimicas de formacion de estos compuestos son diversas y,
por tanto, en este documento se presentan solo las mas importantes desde
el punto de vista industrial.
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Amondlisis de acidos grasos

Es la ruta comercial mas empleada para obtener amidas grasas
primarias y nitrilos de acidos grasos. Las materias primas son acidos
grasos y amoniaco. Si se busca la produccion del nitrilo por deshidratacion
de las amidas formadas, el amoniaco debe ser anhidrido. La Figura 20
presenta la reaccion de amondlisis de acidos grasos (Ullmann’s, 2002;
Potts, 1951; Rodriguez, 2001):

+0 +0
R—C + NH3 - R—C + H20
“OH “NH,
Acido graso Amoniaco Amida grasa primaria Agua
p 0}
R — C\ + = R-C=N + H20
NH,
Amida grasa primaria Nitrilo de acido graso Agua

Figura 20. Reaccion de amondlisis de acidos grasos.

La reacciéon puede hacerse en fase liquida o vapor, utiliza
catalizadores heterogéneos como 6xido de zinc y sales metalicas, y se
realiza a bajas presiones y altas temperaturas. Los nitrilos grasos son la
principal materia prima para la produccion de las aminas grasas por
hidrogenacion (Ullmann’s, 2002; Potts, 1951; Rodriguez, 2001; Potts,
1957).

Reduccion de nitrilos (formacion de aminas)

En la reduccion de nitrilos el agente reductor es hidrogeno, se
emplean catalizadores heterogéneos, ocurre en la fase liquida y se utilizan
como materia prima los nitrilos de acidos grasos. Dependiendo de las
condiciones y caracteristicas de operacion, se pueden obtener aminas
primarias, secundarias y terciarias. La Figura 21 muestra la reduccion de
nitrilos grasos (Kirk, 2007; Fruth, 1992):

BR-C=N + 12H, —»R-CH,~NH, + R-CH,~NH-CHz R + R-CH,~N-CH,~R + 3NH,
|
R-CH,

Nitrilo  Hidrégeno Amina primaria Amina secundaria  Amina terciaria  Amoniaco

Figura 21. Reaccién de reduccion de nitrilos grasos para producir aminas.
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Como se mencion6 en la seccion sobre hidrogenacion de ésteres
metilicos, la reduccion con hidrogeno implica mecanismos de reaccion
complejos, que en el caso de formacion de aminas primarias tiene dos
pasos globales: primero se da la hidrogenacion de las insaturaciones y
luego el hidrogeno reacciona con el grupo nitrilo, por lo que la velocidad
de la reaccion se ve altamente afectada por el grado de instauraciones de
la materia prima. Se pueden generar dialquil aminas y trialquil aminas,
como muestra la Figura 21 (Gunstone, 2001), pero para favorecer la
formacion de aminas primarias se opera a alta presion, se inyecta amoniaco
en el reactor y se usan catalizadores modificados (Bailey’s, 1996; Gunstone,
2001; Fruth, 1992). Para obtener aminas secundarias se debe retirar el
amoniaco presente en la mezcla reaccionante, alimentando al sistema
hidroégeno o nitrogeno para barrer y diluir el gas, aunque un exceso de
hidrogeno favorece aun mas la formacion de estas aminas (Kirk, 2007;
Jachimowiez, 1982). Los principales catalizadores son metales de cobalto
y de niquel, pero para mejorar la selectividad a aminas secundarias y
terciaras se usan 6xidos metalicos como el ZnO. Por esta quimica de
formacidn, industrialmente pueden obtenerse aminas terciarias, pero el
producto final serd una mezcla de aminas primaria, secundaria y terciaria
(Ullmann'’s, 2002).

Amonolisis de alcoholes grasos

La reaccion de amondlisis de alcoholes grasos se muestra en la
Figura 22. Al igual que en las anteriores quimicas de formacion expuestas,
esta reaccion utiliza catalizadores heterogéneos. La materia prima son
alcoholes grasos y se realiza en fase liquida, lo que implica que la presion
del sistema deber ser ligeramente mayor a la presion de vapor del amoniaco
a la temperatura de reaccion (Jachimowiez, 1982; Hochino, 1980).

R R
I [
6R-OH + 3NH; —» R-NH, + R-NH + R-N-R + 6H,0O
Alcohol . Amina Amina Amina
Amoniaco P . P Agua
graso primaria secundaria terciaria

Figura 22. Reaccion de amonolisis de alcoholes grasos.

Al retirar el agua durante la reaccion no se obtendrd amina primaria,
debido a que se propician las reacciones entre las aminas primarias y el
alcohol, formando asi aminas secundarias y terciarias (Ullmann’s, 2002;
Hochino, 1980). Para favorecer la formacion de aminas primarias se usa
una relacion molar alcohol-amoniaco entre 1:5y 1:30, llegando a obtener
una mezcla con 95% de amina primaria (Bailey’s, 1996). La reaccion se
realiza a alta presion y temperatura, y los principales catalizadores son metales
como cobre, cromo y niquel, entre otros (Kirk, 2007; Hochino, 1980).
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Amonolisis de ésteres metilicos

La reaccion se muestra en la Figura 23; en ella, los ésteres metilicos
reaccionan con amoniaco para formar amidas primarias. Se realiza con
un catalizador de cobre, cobalto, cromo o mezclas de ellos, a presiones
y temperaturas elevadas (Gunstone, 2001; Davis, 1966).

O O
7 7
R1— C + NHs3 - Ri1—C + CHz—OH
AN AN
O—CHs NH2
Ester metilico Amoniaco Amida primaria Metanol

Figura 23. Reaccion de amondlisis de ésteres métilicos.

Alquilacion de alcoholes grasos

La alquilacion (Figura 24) produce aminas secundarias o terciarias,
y se realiza tipicamente con alquilaminas de cadena corta de origen
petroquimico. Utiliza como materias primas alcoholes grasos, ocurre a
altas presiones y temperaturas, y el catalizador es niquel, cobre o cromo
(Forquy, 1991).

R'
I

R—OH + R,—NH —» R—N—R' + H,O

Alcohol Alquilamina Am.'”‘i‘ Agua

graso terciaria

Figura 24. Reaccién de alquilacién de alcoholes grasos.

Por lo general se usa dimetilamina y dietilamina como agente, pero
al usar monoalquilaminas se obtienen aminas grasas secundarias. Las
dimetilalquilaminas pueden obtenerse por reduccion de aminas primarias
con formaldehido en presencia de niquel (Gunstone, 2001).

Amidacion de triglicéridos

La reaccion (Figura 25) produce amidas secundarias y terciarias,
y de forma similar a la alquilacion de alcoholes, el tipo de amida formada
depende de la alcanolamina utilizada (Ullmann’s, 2002; Rodriguez, 2001).

R' COO CH2 R"OH O (0] o HO CH2
R- COO*C:H + 3N‘H*R'"OH — R*&‘Ifl‘\l* R™OH + R‘*&*l‘\l*R"'OH +R™ E}*l‘\l*R"'OH + HO*(")H
R' COO CHz R"OH R™OH R"OH HO CH2
Triglicérido  Dialcanolamina Amidas terciarias Glicerol

Figura 25. Reaccién de amidacion de triglicéridos.
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Se realiza a temperaturas medias y presiones bajas, con catalizadores
homogéneos o heterogéneos como metoxido de sodio y 6xido de zinc,
respectivamente (Rodriguez, 2001; Ricciardi, 1958). Esta reaccion se
puede hacer con 4cidos grasos como materia prima, a condiciones similares
y sin catalizador, pero produce agua como coproducto en lugar del glicerol
(Rodriguez, 2001).

Amidacion de ésteres metilicos

Esta quimica de formacion produce amidas secundarias o terciarias.
La reaccion requiere catalizador pero las condiciones son menos exigentes
que en la amidacion de aceites y triglicéridos. Se puede usar metoxido
de sodio o una base fuerte como catalizador, y se realiza a temperaturas
bajas y presiones de vacio (Figura 26) (Bailey’s, 1996).

0 R‘"'OH o
Il Il
R—C—O0OCH; + NH—R"OH —» R—C—N—R"OH + CH30H
|
R™OH
Ester metilico Dialcanolamina Amida terciaria Metanol

Figura 26. Reaccién de amidacion de ésteres metilicos.

La ventaja de esta quimica de formacion es que los ésteres metilicos
son mas faciles de fraccionar y son menos corrosivos que los acidos grasos.

Tecnologias de produccion

A continuacion se describen algunas tecnologias empleadas por
empresas manufactureras de amidas y aminas grasas.

Produccion de nitrilos

Es un proceso continuo, que utiliza como materia prima los 4cidos
grasos destilados o fraccionados. La reaccion se puede hacer en uno o
varios equipos y se alcanzan conversiones del 99% en presencia de
catalizadores heterogéneos. Las condiciones de operacion son (Potts,
1957; Potts, 1951):

Presion: 4 a 6 bar
Temperatura: 180 a 320° C

Como se muestra en la Figura 27, los acidos grasos se bombean
a un calentador en donde se llevan hasta una temperatura de 170° C
(inferior a la de ebullicion de los acidos grasos a la presion de trabajo).
Esta corriente se lleva al reactor 1, un tanque de burbujeo, en donde se
utiliza un catalizador de 6xido de zinc; el amoniaco asciende por la
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columna del liquido con una relaciéon molar de acido a amoniaco 1:5. El
amoniaco se calienta en un intercambiador de calor hasta la temperatura
de reaccion y el burbujeo provee la agitacion necesaria en el reactor 1.
El tiempo de residencia es de 45 a 120 minutos. La amida formada se
lleva a un calentador en donde se alcanza una temperatura de hasta
300° C (inferior a la de ebullicion de la amida) y se ingresa al reactor 2
que, al igual que el 1, es un tanque de burbujeo y utiliza el mismo
catalizador. La relacion molar en este reactor es 1:4. El reactor 2 opera
a temperaturas entre 290 y 320° C, presion entre 4 y 6 bar y tiempos de
residencia entre los 45 y 90 minutos, con lo cual las conversiones estan
entre el 70 y el 90% (Potts, 1957).

La corriente que sale del reactor 2, rica en amidas, se lleva a un
vaporizador, en el que se ingresa amoniaco, relacion molar de 5:25 respecto
al material no convertido, con el fin de diluir la mezcla. La corriente que
sale del vaporizador ingresa a un separador para retirar los componentes
menos volatiles, que por lo general son impurezas. En este separador
también se inyecta amoniaco para retirar algunos componentes volatiles
que puedan estar en la fase liquida. La corriente gaseosa que sale del
separador ingresa al reactor 3, un lecho empacado con catalizador de
aluminio, en el que se completa la reaccion hasta conversiones del 99%
en un tiempo de residencia de 20 segundos. La corriente que sale del
reactor se lleva a un condensador en donde se concentran los nitrilos, el
amoniaco y el agua. La fraccion que no condensa se lleva a una torre de
absorcion que recupera el amoniaco con trazas de agua. Esta corriente se
lleva a una torre de destilacion para separar los nitrilos del amoniaco. La
corriente liquida proveniente del condensador también se lleva a dicha
torre, en donde se obtienen los nitrilos grasos puros (Potts, 1957).

Vapor de agua/amoniaco gaseoso

Intercambiador
Condensador

Ire
acion

3
S

0
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Calentador
(4]

©000 0 o
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L0000 o o
Ea——

Acidos
grasos

_._® Reactor 1

Absorbedor

Reactor 2

.. Amoniaco de

Amoniaco alimentacion
@ |
N

Amoniaco de recirculacion

Figura 27. Esquema para la produccién de nitrilos grasos (Tomado de: Potes, 1957).
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Produccion de alcanolamidas

En este proceso las materias primas pueden ser aceites refinados
o0 sus respectivos acidos grasos o ésteres metilicos; debido a los altos
tiempos de reaccion se prefiere el proceso por lotes. Las condiciones de
operacion dependen de la materia prima y estan dentro de los siguientes
intervalos (Bailey’s, 1996):

Presion : 0,05 a 1 bar
Temperatura: 75 a 100° C

La Figura 28 muestra el proceso de produccion de alcanolamidas
a partir de ésteres metilicos. Las materias primas se llevan a la temperatura
de reaccion e ingresan a un reactor de tanque agitado, el cual tiene adaptado
un condensador para recuperar el metanol retirado; el tiempo de reaccion,
seglin la materia prima, es de 90 a 240 minutos y la relacion molar de
alimentacion es 1:1. El catalizador es metoxido de sodio y se carga 0,3%
en peso de la masa total. El reactor usa vapor como fluido de calentamiento
y una vez finalizada la reaccién el producto se lleva a un decantador

Agua

bifasico, de donde se obtienen las amidas grasas.
£ Vacio
enfriamiento

[~ Vapor Metanol
recuperado
-
> —>
Agua de
/\/ /\/ Agua de <— calentamiento
> > calentamiento
Agua de
calentamiento Amida
grasa

© >

H

Figura 28. Esquema de la planta proceso para la produccion alcanolamidas (Bailey's,
1996).

Etanolamina Ester metilico

Amida grasa

Oferentes de tecnologia de aminas y amidas grasas

La Tabla 4 presenta un resumen de las empresas que ofrecen
tecnologias para la produccion de aminas y amidas grasas; se incluyen
algunas de las empresas manufactureras. Informacion mas detallada se
encuentra en la base de datos del CD que acompafia este documento.
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Tabla 4. Oferentes de tecnologia de aminas y amidas grasas

HH Technology Estados Unidos Tecnologia

Lambertini Italia Manufacturera
Ecogreen Singapur Manufacturera
Norfox Estados Unidos Manufacturera
Croco Estados Unidos Manufacturera
Corsicana Estados Unidos Manufacturera

Tecnologias de produccion de surfactantes anionicos
grasos

Surfactante es un término que se utiliza para designar en forma
abreviada los compuestos con actividad interfacial. Quimicamente se
caracterizan por tener una estructura molecular con un grupo que posee
poca atraccion o afinidad por el solvente, conocido como grupo lipofobico,
junto con otro que tiene fuerte atraccion o afinidad por el solvente, llamado
el grupo lipofilico (Fessenden, 1982; Gunstone, 2001; Castafieda, 2004).
Si el solvente es agua, estos grupos se conocen como las porciones hidro-
fobicas e hidrofilicas del surfactante. El grupo hidrofébico normalmente
es una cadena lineal o ramificada de carbonos, mientras que la porcién
hidrofilicas es un grupo con cierto caracter polar (Fessenden, 1982;
Gunstone, 2001; Castafieda, 2004).

Los surfactantes pueden ser anionicos, catidonicos, no idnicos y
anfoteros; los primeros, de origen oleoquimico, son el objeto de esta
seccion.

Los surfactantes derivados del aceite de palmiste se obtienen por
sulfonacion de los ésteres metilicos o por sulfatacion de los alcoholes
grasos. Otros surfactantes anidnicos pueden obtenerse de oleoquimicos
secundarios como los alcoholes etoxilados e isocianatos de acidos grasos,
entre otros (Gunstone, 2001). Existen diferentes agentes sulfonantes o
sulfatantes como el 6leum, el acido sulfurico, el acido clorosulfonico y
el acido sulfamico, entre otros, pero el trioxido de azufre es el de mayor
importancia industrial, puesto que permite obtener productos de mejor
calidad y los procesos son de menor impacto ambiental (Hovda, 1996).
La principal aplicacion de estos compuestos es como agentes activos en
la formulacion de detergentes de uso doméstico e industrial (Hovda, 1996;
Cross, 1998).
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Quimica de formacion

Sulfonacién de ésteres metilicos

La sulfonacion es un proceso mediante el cual un compuesto
organico que tiene atomos de carbono u oxigeno en capacidad de donar
electrones, reacciona con un agente sulfonante como trioxido de azufre,
6leum, acido sulfurico o 4cido clorosulfonico para dar por resultado un
sulfonato o sulfato, que tiene las propiedades tipicas de surfactante aniénico
(Kirk, 2007).

La reaccion de sulfonacion de ésteres metilicos es cinéticamente
muy activa y exotérmica (Figura 29); el calor de reaccion tipico esta
alrededor de los 90 kJ/mol. El agente sulfonante mas usado por la industria
es trioxido de azufre, que se obtiene por oxidacion del azufre puro (Kirk,
2007; 47, Castafieda, 2004; Hovda, 1996).

SO3H SO3H SO3Na* SO73
o e o o
SO3 I Il CH3OH NaOH I I
RCH2 COCH3—#*RCHCOCH3 + RCHCOSO3CH3 o —— RCHCOCHS3 + RCHCO2Na*
202

Figura 29. Sulfonacion simplificada de ésteres metilicos.

El metil éster genera un primer intermediario que no es un sulfonato
y cuyo carbono alfa se activa en forma de carbonilo que reacciona
facilmente con el tridoxido de azufre gaseoso, y genera un aducto sulfonado
y el sulfonato del éster (1° reaccion). Luego este producto pasa a una
reaccion de digestion con metanol en exceso para generar una
reesterificacion y finalmente la corriente de productos es conducida a una
etapa de neutralizacion con hidréxido de sodio en la cual se genera el
alfa-metil éster sulfonado (2° reaccion) (Hovda, 1996).

El mecanismo de reacciéon es complejo e implica la formacion de
compuestos estables e inestables que afectan la calidad del producto. Por
esta razon, se requieren etapas de estabilizacion y blanqueamiento, en las
que se usan metanol y peroxido de hidrogeno. El control de la relacion
molar SO3/aceite debe ser estricto para minimizar la formacion de
compuestos indeseados (Kirk, 2007; Castafieda, 2004).

La reaccion se realiza a baja temperatura y tomando en cuenta el
caracter exotérmico de la reaccion, los reactores tienen disefios y sistemas
de control especiales que aseguran un excelente control de la temperatura.
Un factor critico que desfavorece la transferencia de calor y de masa es
el aumento de la viscosidad que se presenta por la formacion de los
productos, entre 15 y 300 veces con respecto a la viscosidad de las materias
primas (Castafieda, 2004; De Groot, 1991; Cross, 1998).
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Sulfatacion de alcoholes grasos

La sulfatacion es la adicién de un grupo SO,OH sobre un oxigeno.
Una de las reacciones mas simples es la sulfatacion de alcoholes y su
posterior neutralizacion. La reaccion se muestra en la Figura 30 (Fessenden,
1982; Bailey's, 1995):

SO3 NaOH
RCH20H — RCH20SO3H ———» RCH20SO3Na + H20

Figura 30. Reaccion de sulfatacion de alcoholes grasos.

Al igual que la sulfonacion de ésteres metilicos, esta reaccion es
muy exotérmica con calores de reaccion tipicos de 150 kJ/mol y presenta
mecanismos complejos en los que se forman compuestos inestables que
generan reacciones paralelas las cuales producen coproductos no deseados.
Durante la reaccion se forma el éster del acido sulfarico como producto
intermedio, el cual es muy inestable y debe saponificarse de inmediato.
En general después de la reaccion con hidroxido de sodio el producto
final contiene 1,5% de sulfato de sodio y 1% de alcohol sin reaccionar
(Castafieda, 2004; De Groot, 1991).

Tecnologias de produccion

A continuacion se describe una de las tecnologias usadas en la
produccion de surfactantes anionicos a partir de ésteres metilicos, y se
presentan los aspectos generales de aquellas que se comercializan.

Sulfonacién de ésteres metilicos

Los ésteres metilicos se sulfonan con trioxido de azufre en un
reactor especial, el cual permite controlar una de las variables mas
importantes en este proceso: la temperatura. Esta variable es clave debido
a que estas reacciones son muy exotérmicas; el reactor es una mezcla
entre un intercambiador y una columna de pared humeda, que recibe el
nombre de reactor de pelicula liquida descendente (FFR por sus iniciales
en inglés) (Bailey’s, 1996; De Groot, 1991; Cross, 1998).

El proceso de sulfonacion de ésteres metilicos requiere varias
etapas para obtener un producto que cumpla las especificaciones del
mercado. Las principales etapas son (Bailey’s, 1996):

Adecuacion del aire
Produccion de SO3
Sulfonacion
Digestion
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Blanqueo
Neutralizacion
Evaporacion y secado

* Adecuacion del aire:

Como se menciond, el aire se utiliza para diluir la corriente gaseosa
de SO; y actia como inerte absorbiendo parte del calor de reaccion,
ayudando asi a controlar la temperatura. El aire debe ser totalmente
seco, preferiblemente con un punto de rocio de -50° C. El proceso de
secado del aire es de gran importancia, puesto que la presencia de
humedad en el reactor produce altos niveles de corrosiéon como
consecuencia de la formacién de acido sulfurico, ademas de dafar el
color del producto y aumentar la temperatura del reactor por el calor
liberado por las reacciones laterales. La Figura 31 muestra un esquema
del proceso de secado del aire: el aire atmosférico pasa a través de un
filtro y se lleva a un sistema en donde se enfria hasta 3° C, temperatura
en la cual la mayor parte de la humedad se condensa. Posteriormente
el aire se pasa por una torre de adsorcion con silica gel para retirar las
ultimas trazas de humedad.

. Agua caliente
Aire 10
@ /J\ Atmoésfera
4 «——Ho
1
(N
3 b 8
M
—
H20
Vapor
2 I g ————
2 5 6 7 9
Aire
seco
1. Filtracién de aire 6. Tanque de recirculacion de glicol
2. Compresion de aire 7. Bomba de circulacion
3. Refrigerador 8. Unidad de refrigeracion con silica
4. Enfriamiento de aire 9. Ventilador de aire refrigerado
5. Bomba de circulacion 10. Deshumificador de aire

Figura 31. Diagrama de planta Desmet Ballestra para la deshumidificacion del aire
(Tomado de: Bailey's, 1996).
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» Produccion de SOs:

En la actualidad toda planta de sulfonacion y sulfatacion produce
el trioxido de azufre que consume, si no, deben usarse otros agentes de
sulfonacion o sulfatacion que llevan a procesos con tecnologias menos
eficientes. Para producir SOz de buena calidad debe partirse de azufre
de alta pureza (99,5%), el cual se funde en tanques entre 145y 150° C.
Una vez fundido, se bombea a quemadores que usan aire seco para
producir SO, por combustion, del cual el SO; sale del quemador a 650°
C en bajas concentraciones, del 6-9% en volumen. Esta corriente se
enfria a 430° C antes de ingresar al convertidor catalitico de SO3
(Bailey’s, 1996; De Groot, 1991; Guth, 1973).

El convertidor se compone de un reactor de varios pasos con
diferentes lechos de catalizador de pentoxido de vanadio. Es un tubo
vertical en el que los lechos se separan por sistemas de enfriamiento
que permiten ingresar el gas de reaccion a una temperatura adecuada
para alcanzar conversiones del 98%. La Tabla 5 muestra las
especificaciones de un convertidor catalitico de la empresa Indec Ltda
(De Groot, 1991; Guth, 1973).

Tabla 5. Convertidor catalitico TWR-203 (Indec Chilena, 2008)

Servicio Conversion del gas SO, a SO; por medio de cuatro pasos de
pentoxido de vanadio como catalizador.

Caracteristicas | Tubo vertical construido en acero inoxidable 304. Aislante de
espeso de 150 mm, con cobertura de aluminio. Catalizador
repartido en cuatro etapas separadas por platos de soporte.

Carga de catalizador: 3
1°Paso 40,7 m

2° Paso 45,8 m
3° Paso0 50,9 m*

4° Paso 58,5 m®

Cuatro accesos para carga, ocho escotillas de registro.

Condiciones de Flujo gas: 110.000 Nm*h

operacion Temperatura: 420° C

Presion disefo: 0,27 kgf/cm2

Temperatura de entrada/salida por etapa:
12420/618° C
22 438/505° C
32440/453° C
42429/431°C
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« Sulfonacion:

Como se muestra en la Figura 32, el éster metilico se alimenta por
la parte superior del reactor y desciende en forma de pelicula por el
anulo del tubo. El SO; (diluido) también entra por la parte superior. La
reaccion alcanza conversiones del 97% y las condiciones de reaccion
son (Gunstone, 2001, Castaneda, 2004; De Groot, 1991):

Presion: 1 bar
Temperatura: 80 a 85° C

La relacion volumétrica del SOs/aire es de 6 a 7, mientras que la
relacion molar SO; a éster metilico es de 1.5 a 1.2. Las temperaturas
de alimentacion de las materias primas no son las mismas, aunque si
cercanas. Las caracteristicas de la reaccion y del reactor de sulfonacion
son (Hovda, 1996; De Groot, 1991; Pisoni, 1995):

El control de la temperatura se hace en la fase organica; la relacion
entre el area de refrigeracion y el volumen retenido debe ser méaxima.

Los sistemas de refrigeracion para controlar la temperatura deben ser
excelentes, para evitar gradientes de temperatura que produzcan
reacciones colaterales. Ademas, asi se controla la cinética de la reaccion
y con ella el calor generado en la misma.

La operacién y la configuracion del reactor deben evitar cambios
bruscos en la viscosidad que disminuyan la transferencia de calor y
generen incremento de la temperatura.

La relacion molar entre la materia organica y el agente sulfonante
debe controlarse en todo punto del reactor.

El reactor debe disenarse para tiempos de residencia cortos y con buen
contacto entre las fases.

El flujo dentro del reactor es en paralelo para evitar el contacto del
producto con el agente sulfonante y reducir el retromezclado.

La Figura 32 muestra un esquema del reactor de sulfonacion de
ésteres metilicos. El éster ingresa por la seccion lateral a los tubos y
desciende en forma de pelicula; el SO3; gaseoso ingresa por la parte
superior y entra en contacto con los ésteres. El reactor tiene una coraza
por donde circula agua de enfriamiento para refrigerar el reactor, y el
agua ingresa por distintos puntos de la coraza para evitar la formacion
de puntos calientes (Pisoni, 1995).
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Digestion:

Esta etapa permite llevar la reaccidon a su maxima conversion
porque se libera una molécula de SOz del complejo inestable aducto
sulfonado y el sulfonato del éster, formado asi el metil éster sulfonado
(Mes). Se realiza en un reactor CSTR o tubular, con tiempos de residencia
entre 30 y 90 minutos, dependiendo de la coloracion del producto, ya
que en esta etapa es critica esta variable y se controla mediante el manejo
de la temperatura y del tiempo de residencia. Algunos compuestos mas
estables son inevitables como dimetil sulfato de sodio (DMS), dimetil
sulfoalcanoato (DSA) e iso éster sulfonato (IES), entre otros. Algunos
autores recomiendan adicionar metanol en esta etapa o en una posterior
para reesterificar cualquier producto de hidrolisis (Gunstone, 2001). En
este proceso, la etapa de estabilizacion con agua requerida en los procesos
que sulfonan alquilbenceno, no es necesaria (Bailey’s, 1996; Gunstone,
2001; De Groot, 1991).

Blanqueo y neutralizacion:

Esta etapa es fundamental para obtener un producto de color
blanco, que cumpla con el pardmetro de calidad requerido en los
detergentes. El color se debe principalmente a la presencia del acido
metil éster sulfonico (Mesa), que se forma en el digestor (De Groot,
1991). El sistema de blanqueo cuenta con un tanque en donde el producto

51



crudo se mezcla con una corriente de metanol y perdxido de hidrogeno
(H20,). El metanol se recircula al sistema y proviene de la etapa de
evaporacion y secado. La neutralizacion se realiza en continuo, y el
producto se mezcla con una corriente de soda caustica al 50%, que
produce una pasta himeda de metil éster sodio sulfonado y metanol
(Bailey’s, 1996; Gunstone, 2001; De Groot, 1991).

Evaporacion y secado:

Los oferentes de tecnologias han realizado enormes esfuerzos
para mejorar esta etapa del proceso, pues en ésta se determina la calidad
y forma del producto final. Antes, el disefio de las torres de secado no
cumplia con las especificaciones requeridas en el producto final, usual-
mente por descomposicion quimica, debido principalmente a los elevados
tiempos de exposicion. Chemithon Corporation desarroll6 el sistema
“Turbo Tube Dryer”, que logra un secado rapido sin degradar el producto
y con altos estandares de calidad (Macarthur, 1995; Ledbelter, 2008).

La tecnologia de produccion de alcoholes grasos sulfatados es
similar a la descrita en esta seccion, pero no tiene etapa de digestion,
pues como se mencion6 en la quimica de formacion, se forma el éster
de acido sulfurico que debe saponificarse de inmediato.

Oferentes de tecnologia de surfactantes aniénicos grasos

La Tabla 6 presenta un resumen de las empresas que ofrecen tecno-
logias para la produccion de surfactantes anidénicos grasos; incluye algunas
de las manufactureras. Informacion mas detallada se halla en la base de
datos del CD que acompatfia este documento.

Tabla 6. Oferentes de tecnologia de surfactantes anionicos grasos

T Italia Tecnologia
Marsina Italia Tecnologia
Soapdifferent Italia Tecnologia
Fareast China Tecnologia
Asia Chemical China Tecnologia
Chemithon Estados Unidos Tecnologia
Ecogreen Singapur Manufacturera
Stepan Internacional Manufacturera
Procter&Gamble Internacional Manufacturera
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Conclusiones

La tendencia de los paises desarrollados a utilizar productos ambiental,
social y economicamente sostenibles, ha impulsado el deseo de las industrias
quimicas por responder al reto de adaptarse a las nuevas circunstancias del
mercado, de acuerdo con la disponibilidad de materias primas. Ello les ha
obligado a cambiar sus formulaciones, desarrollar métodos novedosos de
produccidén e innovar productos.

Sin duda han puesto el énfasis en la optimizacioén de las plantas para
que sean capaces de procesar un amplio rango de materias primas y generar
variadas gamas de productos, ahorrando energia.

La demanda de los oleoquimicos basicos y sus derivados en bienes
de consumo es bastante amplia, y tiene la particularidad de que su tamafo
de produccion es a gran escala, tal y como lo ilustra este documento. Ello
implica procesos continuos, abastecimiento constante de materias primas y
de insumos; altos volimenes de produccion, mercado estable y buen desarrollo
tecnolégico, entre otros.

La mayoria de las grandes empresas manufactureras se compone de
complejos quimicos que se dedican a producir no solo un tipo de oleoquimico
sino todos los grupos quimicos ilustrados en este documento, aprovechando
que su quimica de formacion permite integrar los procesos para fabricarlos.

Paralelamente hay una creciente produccion mundial de aceites y
grasas, que presenta un potencial significativo de sustitucion de materias
primas en las industrias que hoy utilizan productos derivados de la
petroquimica. Dada su versatilidad, los aceites de palma y palmiste pueden
emplearse en cantidad de procesos industriales, por lo que resulta conveniente
para Colombia diversificar los usos que hoy les estan dando.
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