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RESUMEN

EXTRACCION LIQUIDO-LIQUIDO COMO METODO DE
SEPARACION DE LA MEZCLA ETANOL-AGUA
Por
Adriana Avilés Martinez
Enero del 2013

Maestro en Ciencias de la Ingenieria Quimica

Se presenta proyecto de investigacion para estudiar la extraccion liquido-liquido como
un método viable de separacién de mezclas azeotrépicas agua-etanol con muy bajas
concentraciones del alcohol; las cuales se obtienen a partir del tratamiento de
materiales lignocelulésicos. Se utiliza el simulador Aspen Plus como herramienta para
el disefio de un esquema de separacion a proponer y para simular el proceso de
separacidn ya en uso, que es la destilacion extractiva con el etilenglicol como solvente y

para la cual se encuentra que se requieren 23 810 KJ/Kg de etanol.

Previo a la simulacién, se seleccionan como solventes a estudiar, dodecano, dodecanol
y heptadecanol. Se proponen los esquemas de separacidbn y se comparan los
requerimientos energéticos, siendo para el esquema con dodecano, 484 564 KJ/Kg
etanol obtenido, con dodecanol 84 955 KJ/Kg y con heptadecanol 145 595 KJ/Kg.
Ademas se propone un esquema de destilacion extractiva con n-octano para obtener
una mezcla de bioetanol-n-octano deshidratada, la cual puede ser utilizada como
combustible. Para este esquema se necesitan 22 855 KJ/Kg de etanol obtenido, por lo
gue resulta el mejor esquema. Sin embargo al comparar las cifras para cada esquema,
es evidente que la extraccién liquido-liquido y la destilacién extractiva no son métodos
de separacién recomendables para estas mezclas, pues el poder calorifico del etanol
es 29 000 KJ/Kg.

Dirigida por: Dr. Agustin Jaime Castro Montoya
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Capitulol. Introduccién

Las crisis energéticas de los afios setenta despertaron la preocupacién acerca de la
duracion de los recursos energéticos que abastecen al mundo, poniendo interrogantes
sobre cual podria ser el futuro de la sociedad humana, las fuentes energéticas que la

sostendrian y las perspectivas de crecimiento econémico.

Se estima que para el afio 2090 se habran agotado los combustibles fésiles y que la
produccion de petroleo disminuira de los afios del 2020 al 2030. (Cardona et al., 2010).
La respuesta ante esta preocupacion ha sido la busqueda de tecnologias viables para
la industria y el sector transporte, basadas en combustibles y materias primas
renovables cuya disponibilidad estuviera asegurada.

Por otro lado, la humanidad estd implementando tecnologias para reducir la
contaminacion ambiental y emisiones de diéxido de carbono para mitigar el cambio
climatico. Entre los varios tipos de fuentes de energia renovable: como la solar, la
edlica, la hidraulica, la geotérmica, y la mareomotriz; se encuentra la energia obtenida

de la biomasa.

La biomasa es producto del proceso de conversion fotosintético. Una de las
caracteristicas principales de las energias renovables es que su uso no implica la
generacion neta de emisiones contaminantes que contribuyan al aumento del efecto de

gas invernadero y destruccion de la capa de ozono.

Dado su caracter de combustibles fésiles, el petroleo y sus derivados contienen bidxido
de carbono que ha estado almacenado en el subsuelo por millones de afos, de tal
forma que cuando se queman le suman a la atmésfera una cantidad de biéxido de

carbono que no estaba presente en su equilibrio.
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Actualmente es tal la cantidad de bidxido de carbono de origen fésil que se expide a la
atmosfera, que se ha generado un desbalance provocando lo que se conoce como

calentamiento global.

En cambio, el biéxido de carbono contenido en los biocombustibles es el que
capturaron los cultivos en su ciclo de vida, de tal forma que cuando quemamos el
biocombustible le regresamos a la atmosfera una cantidad de bioxido de carbono que
pertenece a su equilibrio y serd vuelta a capturar por la materia agricola. Asi, el
equilibrio consiste en emplear la misma cantidad de biéxido de carbono que las
materias primas absorben por medio de la fotosintesis. (Gupta y Demibras, 2010).

La mayoria de los trabajos publicados en la materia coinciden en reportar que hay una
disminucion significativa en la emisién de bioxido de carbono cuando se usan

biocombustibles en lugar de los combustibles convencionales.

El potencial global de la bioenergia esta en los cultivo ricos en energia y la biomasa
lignocelulésica, estas materias primas son una fuente viable para la produccion de

biocombustibles.

El bioetanol es el biocombustible liguido mas utilizado en el mundo, se obtiene de
cultivos como la cafia de azlcar y el maiz. También se puede obtener de materiales
lignocelulésicos, aunque su produccion es mucho mas compleja, pero debido a la gran
disponibilidad mundial de estos materiales; actualmente se esta llevando a cabo mucha

investigacion para disminuir costos de produccion.

El bioetanol puede ser usado como combustible en vehiculos, o0 como un aditivo
oxigenante en la gasolina, que disminuye la cantidad de compuestos aromaticos y
monoxido de carbono liberado a la atmosfera, por lo que su mercado tiene una alta

tasa de crecimiento en América y Europa.
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En los caldos de cultivo que resultan de los procesos de fermentacion, el contenido de
alcohol oscila entre 2.5 y 10% masa, esta concentracion depende de muchos factores,
como son las materias primas y los procesos de los cuales se obtienen los azucares

para fermentar y las condiciones de la fermentacion, entre otros.

Para que el etanol mezclado con gasolina pueda usarse como combustible, éste se
requiere casi puro, por lo que hay que concentrar el alcohol hasta un 99% masa. El

producto final debe contener todo el alcohol obtenido en la fermentacion.

La mezcla etanol-agua forma un azeétropo, mezcla que no se puede separar por
destilacién simple porque el vapor tiene la misma composicién que el liquido a una
temperatura y presion determinadas, la mezcla etanol-agua no puede separarse mas de
95.6 % masa de alcohol y 4.4 % masa en agua, proporciones en las cuales se

encuentra el aze6tropo a 78.2 °Cy 1 atm.

Existen varios procesos para separar el bioetanol de la mezcla que resulta de la
fermentacion, pero se sigue buscando minimizar su costo de obtencién. Al ser la
extraccion liquido-liqguido un proceso de separacion de mezclas azeotrépicas, se

explora este método.

1.1 Planteamiento del problema

El costo del proceso tradicional de fermentacion para la obtencién de etanol tiene altos
requerimientos energéticos pues el costo de separacion de la mezcla azeotropica
etanol-agua es alto. Primero, se concentra la mezcla en columnas de destilacién para

obtener el azeo6tropo seguido de un proceso de deshidratacion.

Se propone estudiar la extraccion liquido-liquido como un método alterno de separacion
a los que actualmente se usan, en el que se busca disminuir los requerimientos

energéticos, en el que el primer paso de separacion sea la extraccion liquido-liquido del
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etanol con un solvente adecuado, seguida de la separaciéon de la mezcla, no

azeotrdpica, del etanol y el solvente que se recircula en el proceso.

1.2 Justificacion

La demanda de bioetanol va en aumento debido a las politicas implementadas para
fomentar el crecimiento de la industria de biocombustibles; pero existe una necesidad
de nuevos y mas eficientes métodos de separacion para recuperar el etanol de los
licores de fermentacién. El costo de produccién del etanol es alto, siendo la separacion
una parte importante del costo global de produccion.

El bioetanol mezclado con la gasolina produce un biocombustible de alto poder
energético con caracteristicas muy similares a la gasolina pero con una importante
reduccion de las emisiones contaminantes en los motores tradicionales de combustién.
El etanol se usa en mezclas con la gasolina en concentraciones del 5 o el 10% masa,

E5 y E10 respectivamente, que no requieren modificaciones en los motores actuales.

Si hay una produccién local de combustible, los paises se ven menos afectados por las
fluctuaciones en los precios y suministros del petréleo. El abasto de combustible estaria
seguro ante una eventual falta de importaciones de petréleo por algin desastre natural

0 por razones politicas.

La llamada produccién de energia verde puede convertirse en el factor de contribucién

mas importante en el desarrollo econémico de los paises pobres.
1.3 Hipotesis
La extraccion liquido-liquido, con un solvente organico, no téxico que presente alta

selectividad por el etanol y disponibilidad, es un proceso de separacién cuyos costos de

capital y operacion son menores a los costos de los procesos utilizados actualmente
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para la recuperacion del etanol de una mezcla agua-etanol con concentraciones bajas

de etanol.

1.4 Objetivos

General

Proponer un esquema de un proceso de separacion para la recuperacion de etanol
anhidro utilizando la extraccion liquido-liquido a partir de una mezcla agua-etanol con

una concentracion baja de etanol.
Especificos

i. Realizar una busqueda de solventes organicos posibles a utilizar en extraccidon
liquido-liquido y seleccionar los solventes en base a su selectividad por el etanol, su

facil recuperacion, no toxicidad y disponibilidad.

ii. Buscar y estudiar el modelo termodindmico que reproduzca los datos experimentales

del equilibrio liquido-liquido de los solventes seleccionados encontrado en la literatura.

iii. Seleccionar el modelo termodinamico para los equilibrios liquido-vapor para las
mezclas de agua, etanol y el solvente a separar en la columna de destilacion donde se

recupera el solvente para su reciclo.

iv. Disefiar con ayuda del simulador Aspen Plus la columna de extraccion con el
método riguroso de extraccion liquido-liquido. Especificar presion, temperatura, flujos
totales y composiciones de extracto y refinado, nimero de platos. Hacer un andlisis de
las variables del esquema como son la separacion lograda, la relacion solvente-

alimentacion, niumero de platos.

v. Simular y optimizar el proceso de separacion completo que incluye la columna de
extraccién liquido-liquido, la columna de destilacion para la obtencion del etanol anhidro

y la recuperacion del solvente; utilizando los métodos rigurosos que utiliza Aspen Plus.
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vi. Hacer un estimado de los requerimientos energéticos de los esquemas propuestos.

vii. Para la misma mezcla estudiada con concentracion baja de etanol, simular con

Aspen Plus, el proceso de separacion por destilacion extractiva.

viii. Comparar los resultados de los dos procesos destilacion extractiva y por extraccion

liquido-liquido.
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2.1 Bioetanol

El bioetanol es parte de los llamados biocombustibles, entre los cuales estan el
biodiesel, metanol, butanol, biogas que es una mezcla de metano y diéxido de carbono.
El bioetanol es un producto quimico obtenido a partir de la fermentacién de los
azucares que se encuentran en los productos vegetales, tales como cereales,
remolacha, cafia de azlcar, sorgo o biomasa. La biomasa esta compuesta de celulosa,
hemicelulosa y lignina, junto con una pequefia cantidad de proteina, pectina, azucares,
clorofila, ceras y cenizas. La biomasa, se puede clasificar segin su composicion

guimica en las categorias de primera y segunda generacion.

La biomasa de primera generacién contiene azucares y/o almidones que pueden ser
convertidos a bioetanol por tecnologia convencional. Ejemplos de ellos son: jugo de

cafia de azucar, remolacha, sorgo dulce, almidones de maiz, etc.

Las materias primas de segunda generacion contienen fibras lignocelulésicas que
pueden ser convertidas a bioetanol por tecnologias avanzadas. Ejemplos de estos son:

bagazo de cafia de azlcar, esquilmos agricolas, residuos sélidos municipales, etc.

La biomasa incluye madera, pastos, plantas maderables y herbaceas perennes de
rapido crecimiento, bagazo, desperdicios de madera, aserrin, desperdicios agricolas,
papel de desperdicio, desperdicios so6lidos municipales, desperdicios de las industrias
procesadoras de alimentos, plantas acuaticas, algas, desperdicios de animales, y

demas materiales similares con valor energético.

El uso principal que se le ha dado al bioetanol es mezclarlo con gasolina. A la mezcla
de gasolina y alcohol en distintas proporciones se le llama gasohol o alconafta y se
utiliza para como combustible en motores de explosion disefiados para quemar

derivados del petroleo. Esta mezcla reduce de manera significativa las emisiones, por

Maestria en Ciencias en Ingenieria Quimica Pagina 7


http://es.wikipedia.org/wiki/Gasolina
http://es.wikipedia.org/wiki/Alcohol
http://es.wikipedia.org/wiki/Combustible
http://es.wikipedia.org/wiki/Motor_de_explosi%C3%B3n

Capitulo 2. Marco Tedérico

ejemplo, una mezcla con 10% volumen de etanol causa una disminucion del 12 al 27%
de particulas suspendidas en las emisiones de gases. (Gupta y Demibras, 2010). La
idea de utilizarlo como una mezcla del 10 por ciento de etanol y 90 por ciento de
combustible, nace porque el alcohol tiene 130 octanos y la gasolina corriente alrededor
de 86 octanos, con lo cual se mejora la calidad final de la mezcla. Las desventajas del
bioetanol son su menor densidad de energia, menor presion de vapor y su miscibilidad
con el agua. El proceso de produccion de bioetanol es similar para las dos
generaciones de materias primas, salvo que para la segunda generacion se requiere
una etapa inicial de rompimiento de los polimeros celulésicos hacia azucares

fermentables (hidrolisis).

Todo el alcohol potable y mas el alcohol fermentado industrial en los Estados Unidos,
en la actualidad es elaborado a partir de granos. Tipicamente, el maiz contiene en
masa 15% de humedad, 7.7% proteina, 3.3% aceite, y 62% almidén. (Gupta y
Demibras, 2010). En Brasil, el bioetanol se elabora a partir de la cafia de azlcar y Brasil
es el primer pais en producir y hacer uso de un biocombustible en su flota de

automoviles.

Un paso clave en la tecnologia para la produccién de etanol a partir de celulosa (y
hemicelulosas) es la hidrélisis de la celulosa a azlucar. Después de esto, la tecnologia
de azlcar-etanol puede ser usada para la elaboracion de biocombustibles. Debido a la
robusta estructura molecular de biomasa, el pretratamiento es requerido antes de la

hidrolisis enzimatica para la produccion de azucares fermentables.

El tipo de desperdicio solido formado durante la produccion de bioetanol depende de la
materia prima utilizada para su produccion. Por ejemplo, si se produce a partir de cafa
de azucar, se producen grandes cantidades de bagazo de cafia, el cual tiene multiples
usos y aplicaciones, el uso mas importante es usarlo como biocombustible sélido
debido a su alto contenido energético. Se pueden cubrir los requerimientos energéticos
en la produccion de azucar, en el proceso de obtencion de etanol, ademas de generar

energia eléctrica. Si el etanol se obtiene del proceso de molienda seca de granos de
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cereal para extraer el almidon, ademas de etanol, se obtienen los granos secos de
destileria con solubles (DDGS) que son un alimento de alta calidad para el ganado.
Cuando se obtiene del proceso de molienda humeda de los granos, junto con el etanol
se obtiene aceite de maiz y gluten. Estos ultimos también se utilizan como alimento

para animales.

Si se utiliza yuca para su produccion, los residuos son las cascaras de las raices que
pueden usarse junto con los residuos fibrosos de la vinaza para producir hongos. Otro
uso de los residuos fibrosos de la vinaza es como alimento para animales o como

substrato en las fermentaciones en estado solido.

Cuando la materia prima para la obtencién de etanol es la biomasa lignocelulésica, la
lignina es el principal residuo solido. Este polimero puede ser aislado durante un paso
de pretratamiento con solventes o con procesos oxidativos. Sin embargo, en la mayoria
de los casos, la lignina permanece en la fraccion solida; después de la hidrolisis
enzimatica usando celulosas, la lignina permanece en la suspension liquida hasta el fin
del proceso y se recupera de la corriente de vinaza. La lignina tiene un alto valor

energético y se puede usar como biocombustible sélido.

El uso de bioetanol presenta varias ventajas, reduce la alta dependencia hacia los
combustibles fésiles, promueve la agricultura debido a la alta demanda de cultivos
energéticos, se crean empleos, tanto en la agricultura como en la industria de
produccion de biocombustibles, por lo que las economias de las zonas rurales pueden
ser beneficiadas, ademas de que la emision de bioxido de carbono se reduce. Debido
al desarrollo tecnolégico en la produccion de biocombustibles y a las tendencias del
precio del petréleo, en un futuro cercano la conveniencia de usar bioetanol sera todavia

mas alta.

Debe ponerse especial atencion en los requerimientos energéticos de los procesos
existentes para la produccion de bioetanol, puesto que resulta contradictorio proponer la
produccion de un combustible que necesite de grandes cantidades de otro para

obtenerlo, lo que ademas de elevar su costo, desmerita su valor en el ramo energético.
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2.2 Procesos de purificacién de bioetanol

Una vez que se ha llevado a cabo la produccion de etanol por fermentacion, se debe
concentrar la mezcla obtenida. La corriente que sale del fermentador puede contener
ademas de etanol, células de levadura u otros microorganismos productores de etanol y
dependiendo de la materia prima empleada para su produccion, se pueden encontrar
azucares no fermentados, oligosacaridos que resultan de la sacarificacion incompleta
de almidon o celulosa, granos de cereal agotados y triturados, lignina, otros productos
de la fermentacion como el glicerol, &cido lactico producido por bacterias
contaminantes, pequefias cantidades de &cido acético liberado durante la hidrdlisis de
la hemicelulosa, dioxido de carbono y sales disueltas, productos de excrecion

resultantes del metabolismo de las células microbianas, entre otros.

Sin embargo, los dos componentes principales son el agua (80 a 90% masa) y el
alcohol, por la alta volatilidad y punto de ebullicibn menor que el del agua, la operacion
unitaria usada para su separacion es la destilaciéon convencional a una presion igual o
mayor que la presion atmosférica. En el método convencional, el primer paso en el
esquema de recuperaciéon del etanol es la concentracion del alcohol contenido en los
caldos de cultivo en una columna de destilacion que alcanza un destilado de alrededor
del 50% masa. El siguiente paso es la rectificacion de esta corriente para obtener un
producto con una composicién cercana a la de la mezcla azeotrépica de etanol-agua
(90-95% masa). Una vez obtenida esta concentracibn se somete al proceso de

deshidratacion. La Figura 2.1 muestra este esquema.

Durante la fermentacion se genera diéxido de carbono, como resultado del metabolismo
microbiano. En la corriente gaseosa de salida del fermentador, junto con el CO,, se
encuentran pequefias cantidades de etanol volatilizado, asi como un poco de agua y
otras substancias volatiles. Para evitar la pérdida de etanol, esta corriente gaseosa se
alimenta a un lavador de gases donde un flujo de agua a contracorriente absorbe mas
del 98% masa de etanol. Este lavador de gases esta relleno de un cama empaquetada

que favorece el contacto entre los gases ascendentes y la corriente liquida
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descendente. La corriente gaseosa que sale es liberada a la atmdésfera mientras que la
corriente liquida que contiene cerca de 2.5% masa de etanol se une a la corriente

liquida que sale del fermentador para alimentarse a la primera columna de destilacion.

El tipo de platos que la primera columna de destilacion que recibe la corriente liquida
que sale del fermentador y concentra el etanol puede variar, se ha sugerido que los
platos mas adecuados para manejar solidos y con una relativamente buena eficiencia
de alrededor del 48% lo son los platos de valvula fija, tipo Nutter. La corriente liquida
concentrada de etanol (35 a 50% masa) se remueve con una corriente lateral. Los
vapores que salen del condensador parcial contienen principalmente diéxido de
carbono, cerca de 84% masa, una cantidad significante de etanol (12% masa) y una

pequefia cantidad de agua.

COz‘—H—Agua

L\
—1 fc

Fermentador

Figura 2.1 Esquema general de la concentracion y rectificacion del bioetanol.

En los fondos de esta primera columna, llamados vinaza, se encuentran concentrados
las substancias no volatiles y los sélidos suspendidos que entran junto con el caldo de
cultivo. La composicion de esta vinaza depende entonces de la materia prima empleada
para la produccion del biocombustible. El calor de esta corriente del fondo se utiliza
para precalentar la corriente de entrada a la columna. Un ejemplo de una columna
(Wooley et al., 1999) utilizada en este proceso tiene 32 platos, la alimentacién entra al

cuarto plato a partir del domo, la corriente lateral se extrae del plato 8, y la relacion de
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reflujo es de 6.1.La operacion de la columna rectificadora que recibe la salida de la
primera columna permite un destilado con una concentracion de 90 a 92% masa de
etanol, el cual es enviado al proceso de deshidratacion. Los fondos de esta columna
rectificadora contienen un muy bajo contenido del alcohol, menos del 1 % masa, la
mayor parte del fondo es agua, como referencia de esta columna se menciona el
ejemplo de este proceso antes mencionado (Wooley et al., 1999) , en el cual la segunda
columna tiene 69 platos y hay una corriente adicional de alimentacion proveniente del
reciclo del proceso de deshidratacion, ésta se alimenta en el plato 19 a partir del domo,
la corriente principal de alimentacion entra al plato 44, se emplean platos tipo Nutter de
véalvula fija y se utiliza una relacién de reflujo del 3.2.

Los procesos comunes de deshidratacion de alcohol son por reduccion de presion,
destilacion azeotrépica, destilacidbn extractiva, destilacion extractiva con sales,

adsorcién y pervaporacion.

2.2.1 Destilaciéon a vacio

En la deshidratacion de etanol por destilacion a vacio se modifica el equilibrio liquido-
vapor, a presiones menores a la presion atmosférica, la composicion del azeotropo
cambia a mezclas mas ricas en etanol. La presion requerida para eliminar el aze6tropo
en mezclas etanol-agua es menor a 0.06 atm. (Cardona et al.,2010). La Figura 2.2

muestra este esquema.

Ademas, para obtener un producto de la pureza deseada, se necesitan columnas con
un gran numero de platos, arriba de 40 y una alta relacion de reflujo. Estas condiciones
implican elevados costos por las dimensiones del equipo y la energia requerida para
mantener el vacio en las columnas. En esta configuracion, no hay flujos o reflujos que
conecten las dos columnas. En general, este tipo de destilacibn se emplea para
mezclas azeotrépicas cuyo equilibrio liquido vapor sea susceptible de moverse con
pequefios cambios de presion, esta condicion no se cumple cabalmente en la mezcla

etanol-agua.
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Figura 2.2 Diagrama de la deshidratacion del etanol por destilacién a vacio.
C1- Columna concentradora  C2- Columna al vacio

2.2.2 Destilacion azeotropica

La destilacion azeotropica consiste en adicionar a la mezcla etanol-agua un tercer
componente, el arrastrador que forma un nuevo azeoétropo que facilita la separacion del
etanol con dos o tres columnas mas de destilacion. (Montoya et al., 2005). Las
sustancias mas usadas como arrastradores son el benceno, el tolueno, el n-pentano y

el ciclohexano.

En el caso del benceno, la corriente que sale de la columna rectificadora con un
contenido de 90 a 92% masa de etanol (Columna 2, Figura 2.3) entra a una columna
deshidratadora (Columna 3, Figura 2.3), la cual se alimenta con benceno en el plato
superior y en el fondo se obtiene alcohol con un contenido de agua menor al 1% masa.
El vapor que sale por el domo es una mezcla ternaria con composicion igual o cercana
al azeotropo etanol-agua-benceno, éste se condensa y como su composicién cae en
zona de inmiscibilidad en el sistema de equilibrio ternario, la corriente que sale del
condensador se envia a un decantador para separar las dos fases liquidas. Una fase
rica en benceno que se recircula como reflujo a la columna deshidratadora y la otra
corriente con el mayor contenido de agua se envia a una columna rectificadora de

menores dimensiones para recuperar el benceno.

El destilado, rico en benceno, se recircula a la columna deshidratadora. La corriente del

fondo de esta columna rectificadora contiene agua principalmente; si tiene algun
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contenido importante de etanol, se envia a la columna concentradora. Asi es como se

logra separar el etanol del agua y recuperar la sustancia que arrastro al etanol.

Como el proceso se opera de manera continua, el benceno se esta recirculando
permanentemente. Sin embargo, como pequefias cantidades de benceno salen con la
corriente de etanol y la de agua, se requiere una corriente de reposicion de benceno, la
cual se alimenta al primer plato de la columna deshidratadora o se mezcla con la

corriente que sale del decantador para enviarse a dicha columna.

Ve
) v
. 92 |, 5
C1 C2 c2 C4
CeHs
[ & S S

Etanol H,O

Figura 2.3 Deshidratacion de etanol por destilacién azeotrépica usando benceno como
agente separador.

2.2.3 Destilacion extractiva

Otro tipo de destilacion es la destilacion extractiva agregando un solvente o una sal. El
efecto buscado al agregar un tercer componente a la mezcla es modificar la volatilidad
relativa entre el etanol y el agua y facilitar asi la separacion sin formar un nuevo
azeotropo. La Figura 2.4 muestra un esquema de destilacion extractiva utilizando el
solvente que tradicionalmente se ha utlizado en estos procesos, el etilenglicol.
(Cardona et al., 2010).

El solvente se alimenta a un plato que se localiza por arriba del plato de alimentacion

donde entra la mezcla etanol-agua (Columna 3, Figura 2.4). En este esquema el etanol

Maestria en Ciencias en Ingenieria Quimica Pagina 14



Capitulo 2. Marco Tedérico

anhidro se obtiene en el destilado de la columna extractiva, y el fondo se envia a otra
columna para recuperar el solvente. El etilenglicol tiene muy baja volatilidad por lo que
se recupera por el fondo para recircularse a la columna extractiva, antes de alimentarse
a ésta, pasa por un intercambiador de calor, en el cual se calienta la mezcla de etanol
que se alimenta a la columna y se enfria el etilenglicol a 80°C, temperatura a la cual se
favorece la separacion. La columna de recuperacion del solvente (Columna 4, Figura
2.4) se opera a 0.2 atm para evitar una posible descomposicion térmica del etilenglicol y

asi en el fondo no se alcanza una temperatura de 150°C.

—

Etanol

Etilen glicol

<1487 &%
@7_’ C1 c2 3 i
[ .\\ .\‘

Figura 2.4 Deshidratacién del etanol por destilacién extractiva con etilenglicol.

s

"

En un principio, se propuso la gasolina como solvente para la extraccion (Chinase y
Zinnamosca,1990) , las fracciones de 7 y 8 carbonos provoca la inversion de la
volatilidad relativa de la mezcla etanol-agua , asi por el domo de la columna extractiva
se obtiene el agua, con pequeiias cantidades de alcohol e hidrocarburos ligeros. El
alcohol, junto con el solvente se obtiene por el fondo de la columna sin nada de agua

por lo que se puede utilizar como combustible.

Las evaluaciones realizadas sobre el comportamiento dinamico de la destilacion
extractiva (Wolf, Maciel y Brito,1995) indican que la composicion del destilado que
contiene al etanol varia muy poco al variar el flujo del solvente, pero si hay variacién

con los cambios de las corrientes de reflujo y de alimentacion.
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2.2.4 Destilacion extractiva salina

El uso de sales en la destilacion extractiva se ha estudiado en los ultimos afios. Entre
las sales estudiadas, cabe destacar el acetato de potasio (Sanchez y Cardona, 2005).
Como las sales son componentes no volatiles, el destilado a obtener es mucho mas
facil de separar. Por lo tanto se espera un costo energético mas bajo que la destilacion
extractiva tradicional. Al disociarse la sal, hay una solvatacion preferencial de los iones
con el agua, por ser el menos volatil, este efecto provoca que la volatilidad del etanol

aumente.

Se han simulado dos posibles esquemas usando acetato de potasio (Ligero and
Ravagnani, 2003). En un primer esquema, la corriente diluida de etanol se alimenta
directamente a la columna extractiva, se obtiene por el domo el etanol y el fondo pasa
a un proceso de vaporizacién multietapa y secado para recuperar la sal. En el segundo
esquema, la corriente diluida primero se pasa a una columna concentradora y luego a
la columna extractiva con su posterior recuperacion de la sal por medio del secado
pulverizado. Este ultimo esquema presenta mas ventaja desde el punto de vista de
costos energéticos. Una ventaja de la extraccion con sales es que éstas no son
toxicas, por lo que este método podria remplazar a la destilacion azeotropica que usa

benceno, sustancia muy téxica, como arrastrador.

Por otro lado, se han desarrollado modelos para la destilacion extractiva salina usando
como sal cloruro de calcio. (Llano-Restrepo y Aguilar-Arias, 2003). Este tipo de modelos
toma en cuenta la contribuciéon de la sal a la entalpia de la fase liquida y permite la
simulacién del equilibrio de fases y de las propiedades termodinamicas de estos
sistemas que involucran electrolitos y solventes cuyo comportamiento es altamente no

lineal y dificultaba mucho su estudio.

Con estos modelos rigurosos tedricamente fundamentados se puede predecir la
obtencion de etanol anhidro usando cloruro de calcio. Este método de deshidratacion
del etanol se descarto porque aunado al problema del comportamiento no ideal para su
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modelacién; se presentan problemas técnicos por el transporte de la sal; la disolucion y
posterior recristalizacion, asi como la necesidad de materiales resistentes a la corrosion
(Pinto et al., 2000).

Ademas del uso de las sales inorganicas, también se ha estudiado la posibilidad de
usar polimeros hiperramificados como las poliesteramidas para este método de
extraccion. Estos polimeros muestran una eficiencia de separacion y una selectividad
notable, y sus propiedades fisico-quimicas se pueden adecuar dependiendo de la
aplicacion requerida. La recuperacion de estos polimeros se puede llevar a cabo por
medio de lavado, evaporacién, secado o cristalizacion (Sanchez y Cardona, 2005;
Seiler et al., 2003).

2.2.5 Adsorcidén

La adsorcion es otro proceso de separacion ampliamente utilizado para la
deshidratacion de etanol. En esta operacion la mezcla agua-etanol pasa a través de un
equipo generalmente cilindrico que contiene un lecho con material adsorbente. Debido
a la diferencia en la afinidad de las moléculas de agua y etanol por el adsorbente, el
agua queda atrapada en la cama, mientras que el etanol pasa a través de la cama y asi

la concentracion del etanol aumenta en la corriente de salida.

A principios de los afios 80°s se propuso utilizar diferentes biomateriales como
adsorbentes para deshidratar el etanol, tales como maiz, xilano, celulosa, rastrojo de
maiz, harina de maiz, paja de trigo, y bagazo de cafia de azlcar por estar disponibles y
ser facilmente utilizables. Se demostré6 que estos polisacaridos son buenos
adsorbedores y se pueden usar para separar el etanol del agua (Hong et al., 1982;
Ladisch y Dick, 1979; Ladish et al., 1984; Westgate y Ladisch, 1993).

Esta demostrado con estudios de planta piloto que una cama de granos molidos de
maiz puede concentrar etanol de un 91% a mas de un 99% masa. La cama puede ser

usada durante varios ciclos regenerativos, hasta mas de 30 (Tanaka y Otten, 1987);
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esta cama adsorbedora puede utilizarse en un principio como una fuente de almidon
para la produccion del bioetanol. Los costos energéticos del proceso de adsorcion son

mas bajos que la destilacién azeotropica.

Recientemente, se ha encontrado que otros materiales feculentos tienen gran
capacidad de adsorcion similar a adsorbentes inorganicos cuando la mezcla a separar
contiene alrededor del 10% masa de agua. Ademas, la modificacion enzimatica
utilizando a-amilasa contribuye a mejorar las propiedades adsorbedoras del almidon
(Beery y Ladish, 2001).

Sin embargo, la tecnologia que ha tenido mas desarrollo para la adsorcién de agua en
la industria del bioetanol y ha desplazado a la destilacion azeotrépica es el uso de los
tamices moleculares. Los tamices moleculares son materiales rigidos granulares con
forma esférica o cilindrica fabricados a partir de alumino-silicatos de potasio, zeolitas.
Se caracterizan por su excelente capacidad para retener sobre su superficie tipos
definidos de especies quimicas. Una caracteristica que debe cumplir la mezcla para
usar este método, es que la cantidad de sustancia a separar debe ser pequefia. Se
clasifican segun el tamafio nominal de los poros internos que proveen acceso al

volumen libre intersticial encontrado en sus estructura microcristalina.

Los tamices comunmente utilizados para deshidratar etanol tienen un didmetro de poro
de 3A. Al tener la molécula del agua un diametro mas pequefio, se adsorbe en esta
estructura mientras que el etanol no, pues su tamafio de molécula es de 4.46 A, mayor

a los poros y pasa a través del tamiz sin adsorberse en el lecho.

La adsorcién requiere de ciclos regenerativos, esto es, una vez que el lecho se satura,
se necesita desorber el agua para poder reutilizar el material adsorbente. Para
regenerar el tamiz, se utiliza gas caliente pero éste deteriora rapidamente al tamiz por el
choque térmico, en especial si en el ciclo anterior de adsorcion de agua la alimentacion

fue una corriente liquida.
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Para contrarrestar este deterioro, se desarroll6 una tecnologia que involucra cambios
de presion, se utilizan dos lechos adsorbedores. Mientras que de un lecho se obtienen
vapores de etanol sobrecalentado bajo presion, el otro lecho es regenerada al vacio
utilizando una porcion de los vapores de etanol obtenidos en la otra cama. La corriente
que entra a este sistema de dos lechos es el vapor que sale de la columna de
rectificacion que contiene de 90 a 92% masa de etanol. Los vapores de etanol que se
obtienen del ciclo regenerativo con 28% masa de agua se recirculan a la columna de

rectificacion. (Montoya et al.,2005 ; Wooley et al.,1999).

Con este esquema, la vida de los tamices se prolonga por varios afios y en
consecuencia los costos de remplazo de material adsorbente son muy bajos y los
costos de operacion se reducen. (Guan y Hu, 2003; Madson y Monceaux, 1995). La

Figura 2.5 muestra esta tecnologia.

CO, I Agua

Tamices
Muoleculares
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Figura 2.5 Esquema de deshidratacion de etanol con tamices moleculares.

2.2.6 Pervaporacién

La pervaporacion es una operacion que se basa en la separacion de una mezcla liquida
de dos componentes por una serie de modulos de membrana selectiva no porosa bajo

un gradiente de presion.
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La Figura 2.6 (Cardona et al., 2010) muestra este proceso en el que el agua pasa a
través de la membrana se remueve como corriente gaseosa (permeado) mientras que
por el otro lado de la membrana circula la alimentacién y se va concentrando el etanol,
obteniéndose una concentracion de etanol mayor a la composicion del azeoétropo. El

agua se condensa y puede recircularse a la columna de rectificacion.

La pervaporacion comenz6 a ser una operacion utilizada industrialmente cuando las
membranas de alcohol polivinilico (PVA) se desarrollaron a finales de los afios 80’s.
Estas membranas presentan una alta selectividad al favorecer el paso del agua a través

de ellas y una alta retencion de diversos solventes organicos.

Recipiente a vacio

Y
\

Mezcla

etanoJ-agua—»qir;a—{{?‘"
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Figura 2.6 Diagrama de pervaporacion para deshidratacién del etanol.

La pervaporacion ofrece varias ventajas si se compara con la destilacion extractiva o
azeotropica; el producto no contiene trazas de solvente o sustancias acarreadoras, el
arranque y paro del equipo requieren minimo trabajo y supervisién y las unidades de
pervaporacion son compactas y no requieren grandes espacios como las torres de

destilacion.

Como este proceso de separaciéon consume mucha menos energia que las operaciones
convencionales de destilacion, el uso de la pervaporacion se ha vuelto muy promisorio

pues existe un permanente desarrollo de la tecnologia de la fabricacion de membranas.
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2.2.7 Caso estudio de comparacion de costos de los distintos procesos de
deshidratacion del bioetanol

Quintero et al., (2007) hicieron una estimacion de los costos de los procesos de
deshidratacion por destilacion al vacio, destilacion azeotrépica, destilacion extractiva y
con tamices moleculares. Se simularon los 4 esquemas de separacion partiendo de las
mismas condiciones de entrada, una corriente saliendo del fermentador con 11.4%
masa de etanol y se tomaron en cuenta las propiedades fisico-quimicas de los otros
componentes del caldo de cultivo. La simulacion de los balances de masa y energia se

llevo a cabo con el paquete Aspen Plus.

La composicion de la corriente considerada de entrada al proceso de separacion es la
del caldo de cultivo que sale de un fermentador y cuya biomasa ha sido removida por
centrifugacion, tomaron como composicion inicial en porciento masa de 63.70% agua,
11.40% etanol, 10.80% CO,, 7.44% proteina, 1.71% &cido linoleico, 1.50% celulosa,
1.12% &cido oleico, 1.4 % ceniza, 0.38% glucosa, 0.22% dextrina. 0.05% lignina y
0.01% almidon. El flujo mésico de la alimentacion fue establecido de 152 153 kg/hr.

Una vez realizados los disefios preliminares y finales simulando con los mdédulos de
métodos cortos y rigurosos de Aspen Plus, se hizo la estimacion econdmica con el

Evaluador de Procesos Aspen Icarus.

Para la simulacién de la destilacion azeotrépica se usOd benceno como agente de
separacion y para la destilacién extractiva etilenglicol como solvente. La Tabla 2.1
muestra los resultados. Sus resultados muestran la inconveniencia de usar destilaciéon a

vacio.

En contraste, la adsorcion con tamices moleculares muestra los mejores resultados por
sus bajos costos de operacion, presenta bajos costos energéticos. Ademas de que no
se requieren las columnas de destilacion que se ocupan para la destilacién azeotrépica

y la extractiva, ni un tercer componente como el benceno o el etilenglicol.
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Tabla 2.1 Costos de capital y operacion (en délares US) para distintas tecnologias de
separacion y deshidratacién utilizadas para la produccién de etanol.

Resultados Unidades Destilacion  Destilacion  Destilacién Tamices

avacio azeotropica  Extractiva Moleculares

142 726

Produccion de etanol kg/afo 141 560 084 142 609 349 141 897 940 998

Costos totales de capital Uss$ 14 156 063 9547 963 9525920 12809 706

Costos totales de operacion | US$/afio 11539808 8943642 8023714 7730563

Fluidos de servicios US$/afno 9063508 7113850 6266 715 5821429

Mano de obra US$/afio 600 000 600 000 600 000 600 000

Costos de mantenimiento | US$/afio 381 000 78 200 75 100 191 000

Otros US$/afo 1495300 1151592 1081899 1118134

Costos Unitarios de Capital | US$/kg 0.1 0.067 0.0671 0.0897
Costos Unitarios de

operaciéon US$/kg 0.0815 0.0627 0.0565 0.0542

2.3 Extraccion liquido-liquido (E-L-L) para la obtencién de etanol anhidro

La extraccion liquido-liquido para obtener etanol anhidro tratando de bajar los costos
energéticos frecuentemente criticados al considerar al bioetanol como combustible han
sido estudiados (Ruiz et al., 1987). Ruiz y colaboradores estudiaron la extraccion liquido
con liguido y propusieron esquema de separaciéon con dos tipos de solventes, uno

menos volatil que el etanol, 2-etilhexanol y otro solvente mas volatil, el diclorometano.

Para poder proponer el esquema de separacion se hizo experimentacion, la Figura 2.7
muestra los datos experimentales del equilibrio liquido-liquido con el solvente 2-
etilhexanol. A partir de los datos experimentales obtuvieron un modelo termodinamico

UNIQUAC. La Figura 2.8 muestra el diagrama de equilibrio L-L del modelo obtenido.

El esquema de separacion propuesto se muestra en la Figura 2.9. y los flujos molares y
composiciones se muestran en la Tabla 2.2. La corriente 1 proviene del fermentador
con 20% mol de etanol, se alimenta a la columna extractiva P y se obtiene un refinado
(corriente 3) con menos del 0.0002% mol de etanol. El extracto (corriente 2) pasa a un
intercambiador de calor donde se calienta a una temperatura cercana a su punto de

ebullicion, se alimenta al plato 6 de la columna Q de deshidratacion con 24 platos, el
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fondo de esta primera columna de destilacion, que contiene Unicamente etanol y
solvente entra al plato 5 de la columna de destilacion R con 9 platos para obtener en el
destilado unicamente etanol (corriente 9) y el fondo, contiene al solvente y parte de esta
se recicla a la columna de extraccion y otra parte se pasa al intercambiador de calor
para enfriarse con el extracto a una temperatura cercana a su punto de ebullicion y

alimentarse a la parte superior de la primera columna.

E

Figura 2.7 Diagrama de equilibrio liquido-liquido experimental para la mezcla (A) agua-(E)
etanol-(S) 2-etilhexanol, % masa a 25°C.

Figura 2.8 ELL para la mezcla agua-etanol-2etilhexanol, % mol con modelo UNIQUAC a 25°C.
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Q<

Figura 2.9 Diagrama propuesto para extraccion liquido-liquido con 2-etilhexanol. P = columna
de extraccion. Q = columna deshidratadora. R = Columna de recuperacion de solvente.

Tabla 2.2 Flujos molares y composiciones del esquema de la figura 2.9.

Corriente Flujo molar Agua,% mol Etanol, %mol 2-Etil hexanol,

(mol/seq) %mol

1 5 80 20

2 4.83 22 28 50

3 4 99.97 0.02 0.01

4 2.45 100

5 5.93 100

6 5.36 75 25

7 141 75 25

8 2.20 100

9 1 100

10 6.93 14.4 85.6

11 8.35 100

La mezcla inicial a separar tenia una concentracion inicial de 40% masa de etanol y el
requerimiento energético reportado por kilogramo de etanol anhidro obtenido es de
8965 Kilojoules.

Con base en este estudio, se propone buscar un solvente con un coeficiente de
distribucion mayor para el etanol y asi disminuir el flujo de la corriente 4, con un factor

de separacién mayor que permita disminuir reflujo en la columna de deshidratacion, que
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tenga un efecto mayor en el aumento de la volatilidad relativa del agua con el etanol
para poder disminuir las corrientes 5 y 6, ya que se ocuparia menos solvente para
aumentar esta volatilidad relativa. Se sugiere utilizar un solvente con menor capacidad
calorifica para que disminuya la entalpia de la corriente 11 (y corriente 4), y que la
solubilidad del solvente en agua sea lo suficientemente baja para no tener que remover
y recuperar el solvente del refinado (corriente 3).Se observa en este esquema los
inconvenientes de que el extracto (corriente 2) tiene un alto contenido de agua, esto
requiere una columna grande para separar ahora el agua de una mezcla ternaria,

ademas que se arrastra etanol en el residuo (corriente 3).

Para estudiar las ventajas y desventajas que tiene utilizar un solvente mas volatil que el
etanol, Ruiz et al. (1988) seleccionaron al diclorometano para estudiar la extraccion
liquido-liquido. Obtuvieron experimentalmente los datos del equilibrio ternario para el
sistema agua-etanol-diclorometano a 25°C, la Figura 2.10 muestra los datos

experimentales del equilibrio liquido-liquido de la mezcla ternaria.

También correlacionaron simultineamente con los datos de equilibrio liquido-vapor para
los sistemas agua-etanol y etanol-diclorometano encontrados en la literatura
(Gmehling,J.; Onken,U.,1977). Utilizaron la ecuacion UNIQUAC para reproducir los
datos experimentales de ambos equilibrios. La Figura 2.11 muestra el equilibrio liquido-
liqguido de la mezcla ternaria obtenida con el modelo UNIQUAC. Con los datos
obtenidos, calcularon los flujos de recirculacién del solvente y los requerimientos
energéticos para lograr la separacion y recuperacion de solvente y asi determinar las
propiedades que otro solvente debe ofrecer para disminuir los requerimientos de este

caso. Ellos propusieron el esquema de la Figura 2.12.

El proceso consiste en la extraccion del etanol con diclorometano y la separacion del
agua disuelta en el extracto por destilacion azeotrépica; el punto de ebulliciéon del
diclorometano es 40°C, pero existe un azeétropo formado por una mezcla heterogénea

de agua y diclorometano. El punto de ebullicion de éste azedtropo es 38°C y la
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composicién de la fase vapor en equilibrio es 6.7 % mol de agua y 99.3 % mol de

diclorometano.

Figura 2.10 ELL experimental para la mezcla (A) agua-(E) etanol-(S) diclorometano, % masa
a 25°C. .

Figura 2.11 ELL para la mezcla agua-etanol-diclorometano, %osmol con modelo UNIQUAC a
25°C.

Figura 2.12 Esquema de destilacion extractiva con dicloroformo.
P = Columna de Extraccion L-L. Q = Columna de destilacién azeotropica. R = Columna de
destilacion para recuperacion de solvente.
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La corriente de fondo de la columna Q y una porcion de la fase organica del decantador
(corriente 7) son transferidas a la columna de destilacion R, donde son separados en un
vapor que sale por el domo (corriente 4) y una corriente de fondo que contiene solo

etanol (corriente 10).

La columna Q se disefié con el método grafico de Torres-Marchal. La columna R se
disefio con el método de McCabe-Thiele al considerarla binaria por la pequefia cantidad
de agua y asumiendo que ésta sale de la columna junto con el diclorometano. Las
alimentaciones se consideraron como liquidos saturados. Como los calores latentes de
vaporizacion para los componentes involucrados son muy diferentes (alrededor de 40
kJ/mol tanto para el etanol como para el agua y 30 kJ/mol para el diclorometano), se
consideraron pseudo pesos moleculares. Para el disefio de la columna de extraccién a
25°C se utilizé el método grafico de Hunter Nash. La Tabla 2.3 muestra los flujos del

proceso.

Reportaron que los mayores requerimientos energéticos del proceso son los calores
latentes de vaporizacion de las corrientes 5y 9 en las columnas Q y R, 899kJ/mol de
etanol, esto hace que este proceso de separacion con diclorometano resulte muy poco
atractivo econémicamente, ya que la energia requerida es una fraccién importante del
calor liberado por el etanol al quemarse, 1360 kJ/mol. Los requerimientos energéticos
utilizando diclorometano como solvente fueron mayores que los requeridos con el 2-
etilhexanol.Sin embargo, ambas columnas de destilacion operan a bajas temperaturas,
por lo tanto, la energia del hervidor puede ser suminstrada por calor de deshecho o por

energia solar.

Se observa que el extracto, corriente 2, contiene agua que hay que eliminar en columna
Q, misma que no se logra eliminar por completo, pues va parte en la corriente del
solvente que se recircula. Por otro lado, la corriente de residuo, corriente 3, lleva
pequenas cantidades de solvente y de etanol, esto hace necesario un tratamiento
posterior de esta corriente. El etanol que no se logra llegue a la columna R, donde se

obtiene por el fondo, se recircula en la corriente 6 a la columna de extraccion.
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Tabla 2.3 Flujos molares y composiciones del esquema de la figura 2.12.

Corriente Flujo molar (mol/seg) Agua,% mol Etanol, %mol Diclorometano,%mol

1 5 80 20

2 10.04 3.00 10 87.0
3 4 99.7 0.02 0.28
4 8.78 0.50 99.5
5 8.07 4.40 1.90 93.7
6 0.27 97.2 2.47 0.33
7 2.60 1.20 1.90 96.9
8 7.17 0.20 13.0 86.8
9 21.91 0.50 99.5
10 1 100

La mezcla inicial a separar tenia una concentracion inicial de 40% masa de etanol y el
requerimiento energético reportado es de 19 515 Kilojoules por kilogramo de etanol

anhidro obtenido.

Ruiz et al. (1988) recomiendan los siguientes 6 puntos para un solvente con bajo punto
de ebullicion con propiedades mas favorables que las del diclorometano, que reduzcan

el contenido energético de las corrientes 5y 9:

1) Un coeficiente de distribucién mayor para el etanol para aumentar la concentracion

de etanol en la corriente 2 y asi reducir la cantidad de solvente que se debe evaporar.

2) Se necesita un factor de separacion mayor para reducir la concentracién de agua en

la corriente 2 y asi reducir el reflujo en la columna Q y el flujo de la corriente 5.

3) El azedbtropo heterogéneo de minimo punto de ebullicién formado con etanol-agua-
solvente debe tener una composicién en la fase vapor en equilibrio con una mayor
relacion agua/solvente. Asi, la relacion de reflujo en la columna Q y el flujo de la

corriente 5 disminuyen.
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4) En la regiébn completa de composiciones, las volatilidades relativas del solvente al
etanol deben ser mucho mayor que 1. Las volatilidades relativas cercanas a 1 se deben
evitar para que la relacion de reflujo en la columna R y el flujo de la corriente 9

disminuyan.

5) El calor latente del solvente debe ser menor para asi reducir los requerimientos

energéticos necesarios para la evaporacion de las corrientes 5y 9.

6) Si el punto de ebullicion del solvente fuera menor, o ain menor que la temperatura
ambiente, la columna de extraccion P necesitaria ser operada a presiones ligeramente
superiores a la atmosférica. Sin embargo, los costos energéticos de las columnas Q y R

serian aun asi econdmicos.
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Capitulo 3. Seleccién de solventes

Las caracteristicas del solvente adecuado (Seader et al., 2011) para llevar a cabo la
extraccion liquido-liquido para separar la mezcla agua-etanol son:

e Solvente organico recomendado para mezclas acuosas.

e Alta selectividad por el etanol en relacion al agua para minimizar la
necesidad de separar el agua del solvente.

e Alta capacidad de solubilizar al etanol para minimizar la relacion solvente-
alimentacion.

¢ Solubilidad minima con el agua.

e Volatilidad suficientemente diferente de la del etanol para poder recuperar
al solvente por destilacion, pero no muy alta para que no se requiera extraer a
una presion alta, tampoco una volatilidad muy baja que requiera una muy
alta temperatura para recuperar al solvente.

e Estabilidad para maximizar la vida del solvente y minimizar los
requerimientos de solvente fresco.

e Debe ser inerte para permitir el uso de materiales comunes en los
equipos.

e Baja viscosidad para facilitar la separacion de fases, minimizar la caida de
presion y proveer una tasa alta de transferencia de masa del etanol.

e No debe ser téxico para que se use de manera segura.

e Disponibilidad a un costo relativamente bajo.

e Tension interfacial moderada para balancear la facilidad de dispersion y
promover la separacion de fases.

e Densidad muy diferente al agua para lograr que el extractor tenga una
gran capacidad de separacion.

e Debe ser compatible con el etanol y el agua para evitar contaminacion.

e No debe presentar la tendencia a formar una capa de impurezas en las

superficies de los liquidos.
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La seleccion del solvente es un compromiso entre todas las propiedades arriba
mencionadas. Sin embargo, se le da prioridad a la selectividad y a las cuestiones

ambientales, seguido por el costo.

Cuando se tiene el equilibrio liquido-liquido entre las dos fases, la acuosa y la organica

se cumplen la siguiente condicion:

(YE)I(xE)I = (YE)” (xE)H (3-1)

Donde:

yr€es el coeficiente de actividad del etanol
xges la fraccion molar del etanol

| es la fase del refinado, rica en agua

Il es la fase del extracto, rica en el solvente

El coeficiente de distribucion para el etanol esta dado por:

_ @ _ e -
Kpp = xp)! — (yp)! (3-2)

El coeficiente de distribucion para el agua es:

_ )t w)! -
Kow = Cw)t )1 33)

El coeficiente de distribucién para el solvente es:

_ @ )
Kps = xs) — !l (3-4)

Donde:

Y. €S el coeficiente de actividad del agua
x,€s la fraccion molar del agua

yses el coeficiente de actividad del solvente

xs€es la fraccion molar del solvente
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La selectividad relativa, o factor de separacion del etanol con respecto al agua, se

obtiene de la relacion de las ecuaciones (3-2) y (3-3):

_kpg _ /! e)l/Gp)! )
YEW = Ypw — G/ Gew) . )/ )T (3-5)

Para una alta selectividad, ag, debe ser alta, asi en equilibrio, hay una alta
concentracion de etanol en el solvente y baja concentracibn de agua en éste. Una
primera estimacion del factor de separacién se puede hacer con el célculo de los
coeficientes de actividad a dilucion infinita del alcohol en las dos fases y del agua en la

fase del extracto y (yy)! =1 a dilucion infinita.

Para una capacidad alta de solvente, K, debe ser alta. Para tener buena recuperacién
del solvente, K, debe ser alta y Kj,,, debe ser lo mas pequefia posible para minimizar
los contenidos de solvente en el refinado y de agua en el extracto, este serd el caso si

los coeficientes de actividad (y,)' y (yw)" a dilucién infinita son grandes.

El solvente seleccionado debe disminuir el coeficiente de actividad del soluto en la
mezcla a separar. Se recomienda considerar las interacciones moleculares para la

discriminacion de solventes e ir acotando el nUmero posible de solventes.

Seader et al. (2011) presentan una tabla donde se clasifican solutos y solventes en
nueve grandes grupos quimicos y se muestra el efecto del solvente en el coeficiente de

actividad del soluto, si éste disminuye, aumenta o no tiene efecto alguno.

Para el caso del etanol, los solventes que disminuyen el coeficiente de actividad del
etanol son los acidos y los alcoholes aromaticos, mientras que los alcoholes parafinicos,
las amidas con hidrogenos activos no tienen efecto alguno y los otros grupos quimicos,
como las parafinas, aumentan el coeficiente de actividad del etanol. El fenol y el
alcohol bencilico que son alcoholes aromaticos, serian buenas opciones para la
extraccién, pero el residuo que se busca sea solo agua, arrastraria parte considerable

de estos alcoholes, por la pequeia solubilidad que tienen con el agua.
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3.1 Antecedentes de equilibrio-liquido-liquido

Offeman y colaboradores (2005a) realizaron un estudio para medir los coeficientes de
distribucion del etanol en diversos alcoholes para la separacién de mezclas acuosas de
etanol por extraccion liquido-liquido. Ellos buscaron eliminar las posibles causas por las
gue estos valores varian tanto en la literatura. Los factores a los que ellos atribuyen las
discrepancias son el arrastre, el equilibrio incompleto, impurezas y los cambios de

temperatura durante la preparacion de las muestras para su analisis.

La Tabla A.1 muestra los solventes estudiados y los resultados encontrados. Sus
experimentos los realizaron con mezclas iniciales agua-etanol al 5% masa de etanol y a

33°C. Los coeficientes de distribucion y factores de separacion estan dados por:

[EtOH]org
[EtOH]aq

[H20lorg
[H20]aq

KDW -

Donde [ ]=% peso y o= ~RE (3-6)
Kpw

Kpg =
Offeman et al. (2005b) realizaron un estudio posterior con 57 alcoholes. Ellos enfocaron
su estudio para observar como variaban el factor de separacion («) y el coeficiente de

distribucion (Kpg) con la estructura quimica de los alcoholes.

Ellos encontraron que factores tales como la longitud de la cadena de carbonos, la
posicion del grupo hidroxilo y la estructura de la ramificacién cuando existe, influyen en
la separacion por extraccion liquida. Las mediciones las realizaron a 33°C con una
concentracion inicial de alcohol del 5% masa. Las A.2, A3 y A4 muestran los
resultados obtenidos y las tendencias en los valores de « comparados con los Kpe se

pueden observar en la Figura 3.1.

Los alcoholes lineales no ramificados se comportan de manera lineal dentro de cada
familia, y « se incrementa al estar mas alejado el grupo OH- . Para los alcoholes con el
grupo hidroxilo en el carbono 1, el factor de separacion es casi constante al aumentar el
valor del coeficiente de distribucion conforme disminuye el nimero de carbonos en la

cadena, para los alcoholes con el grupo hidroxilo en el carbono 2, « disminuye con una
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pequefia pendiente conforme el coeficiente de distribucibn aumenta al disminuir el

numero de carbonos en la cadena.

Para los alcoholes con el grupo OH- en el carbono 3, el factor de separacion disminuye
conforme Kpg aumenta con una pendiente mayor. Los alcoholes con el OH- en carbono
4 se comportan de manera similar a los de la posicién 3, con una pendiente un poco
mayor. Los valores de a para los dos alcoholes con el grupo hidroxilo en el carbono 5
estan arriba, pero con una pendiente paralela a los alcoholes con el OH- en los
carbonos 3y 4, y el factor de separacion del 6-undecano esta un poco arriba de los de
la posicién 5 y tiene el valor mas alto para el factor de separacion.

Los valores obtenidos para los alcoholes ramificados esta muy dispersos, se observan
unos puntos arriba y otros debajo de los compuestos lineales con la misma posicién del
grupo hidroxilo.

Los compuestos ciclicos presentan valores pobres comparados con sus alcoholes
lineales equivalentes. Por ejemplo, el 3-metilciclohexanol tiene un a de 10.2 comparado
con el valor del 4-heptanol, con a de 21.1. El valor tan bajo puede deberse a la menor

movilidad que presentan los ciclos en comparacion con las cadenas.

Offeman et al. (2010) estudiaron un grupo de acidos como posibles solventes para
usarse en la extraccion liquido-liquido (Tabla A.5). Los resultados los compararon con
los valores obtenidos para los alcoholes con estructura similar. En todos los casos, los
acidos presentaron un factor de separacion mayor, pero menor capacidad que los

alcoholes, es decir menores valores de Kpg.

Por otro lado, analizaron la toxicidad del solvente acido en el caldo de cultivo para
cuando se realiza la extraccién liquido-liquido junto con la fermentacion. Los acidos con
mas de 16 carbonos fueron los que no inhibian la reaccién, ni eran toxicos. De la misma

manera que en los dos estudios anteriores, su mezcla inicial tenia 5% masa de etanol.
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Figura 3.1 Factor de separacion, o y coeficiente de distribucion del etanol, KDE, obtenidos

para 57 alcoholes para mezclas al 5% masa de etanol inicial y 33°C. Los simbolos sélidos
representan a los alcoholes lineales, los simbolos sin relleno representan los alcoholes
ramificados, y los guiones son los alcoholes ciclicos. EI nimero indica la posiciéon el grupo
hidroxilo.

Previo a los trabajos de Offeman et al. (1984) presentaron un trabajo donde estudiaron
la extraccion liquido-liquido de etanol de mezclas acuosa diluidas, midieron factores de
separacion y coeficientes de distribucion para varias sustancias como tributil fosfato,

diisobutil cetona, tolueno, acidos y alcoholes.

Ellos encuentran que los acidos de Lewis son mejores solventes del etanol para la
extraccion. Esto es por la presencia de los dos pares de electrones no compartidos que

tiene el oxigeno en el etanol.

Bhownath (2008) estudié el equilibrio liquido-liquido del sistema agua-etanol-dodecano
como parte de un proyecto de tesis en el que reporta que el dodecano es empleado por
la compafia de petrdleo Sasol, Ltd. en Sudéafrica, para la extraccion de alcoholes
ligeros del agua. EI modelo termodinamico que mejor ajusto los datos experimentales
fue el NRTL (Non-Random Two Liquids).
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3.2 Andlisis de solventes

Por lo anterior y los estudios de Ruiz et al. (1987), la busqueda se centrara en
alcoholes, acidos, n-dodecano y n-octano por ser el compuesto principal de la gasolina,

con la que se mezcla el etanol para usarlo como combustible.

Considerando los solventes propuestos en la literatura, se elaboré una lista de los
solventes a estudiar, aquéllos que tuvieran un coeficiente de distribucion para el etanol
mayor de 0.69 y/o una selectividad relativa mayor a 19.5, valor reportados para el 2-etil-
hexanol estudiado por Ruiz et al. (1987).

Se analizaron los diagramas termodinamicos de equilibrio liquido-liquido-vapor para los
distintos sistemas ternarios a 25°C y 1 atm para descartar aquellos solventes que
presentaran mezclas azeotropicas, que arrastraran agua en el extracto y/o solvente en

el refinado.

Para los siguientes solventes no se encontré formacion de dos fases liquidas:

e 2,2 dimetil-3-pentanol e 2-etil-1-butanol

e 2,6 dimetil-4-heptanol e 2-metil-1-pentanol
e 2-heptanol e 3-metil-1-pentanol
e 1-metil-ciclohexanol e 2-metil-hexanol

e 2-metil-ciclohexanol e 2-etil-butanol

e Alcohol iso-estearilico e Acido esteérico

Los siguientes diagramas muestran los diagramas ternarios de distintas mezclas agua-
etanol-solvente de extraccion que si forman dos fases liquidas, con selectividad relativa

alta, obtenidos con el modelo UNIFAC, % masa a 1 atm.
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Figura 3.2 Solvente 2-etil-hexanol.
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Figura 3.6 Solvente 2-hexanol.
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Figura 3.8 Solvente 3-pentanol.

Maestria en Ciencias en Ingenieria Quimica

M L1

Figura 3.3 Solvente diclorometano.
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Figura 3.5 Solvente 1-octanol.
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Figura3.7 Solvente 2-octanol.

Figura 3.9 Solvente 2-metil-1-butanol.
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Figura 3.10 Solvente 4-metil-2-pentanol. Figura 3.11 Solvente 3-metil-3-pentanol.

Figura 3.12 Solventel-dodecanol. Figura 3.13 Solventel-heptadecanol
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Figura 3.16 Solvente n-dodecano. Figura 3.17 Solvente metil-isobutil-cetona.
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Al observar los 16 diagramas, se seleccionan los solventes cuyas curvas de equilibrio
toquen o coincidan con los lados del triAngulo cerca de la base, pues es en esta region
donde se encuentran las soluciones diluidas de etanol que se manejan tanto en residuo

como en extracto.

Cuando la curva de equilibrio coincide con los lados del triangulo significa que solo se
tendran mezclas binarias, del lado izquierdo se tendria los residuos, agua y etanol, sin
que arrastrara solvente, y del lado derecho, los extractos con solo el solvente y etanol

sin la presencia indeseable de agua.

3.3 Eleccion final

Para seleccionar los solventes a estudiar, se buscan los diagramas ternarios en los
cuales la curva de equilibrio toque el vértice inferior izquierdo para asegurar que el
refinado no arrastre ni etanol, ni solvente. Del lado derecho del diagrama se busca que
la curva de equilibrio toque gran parte de éste lado para que el contenido de agua sea

minimo o cero.

Al analizar los distintos sistemas ternarios encontramos que los solventes que logran

mayor extraccion son el n-dodecano, y los alcoholes 1-dodecanol y 1-heptadecanol.

Utilizando la férmula 3-5 y las fracciones mol leidas de los diagramas ternarios
obtenidos con UNIFAC en el simulador, los factores de separacion para n-dodecano, 1-
dodecanol y 1-heptadecanol son 33, 28 y 37 respectivamente en la base del diagrama,

donde estan las soluciones diluidas de etanol, lo cual indica una alta selectividad.

En la figura 3.16 se observa que el n-dodecano presentaria menor arrastre de solvente
en refinado, y menor cantidad de agua en extracto, pues en la zona de soluciones
diluidas de alcohol, la curva de equilibrio, toca los lados inclinados del triangulo

pegados a la base.
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El inconveniente que se espera presente el dodecano, es que la naturaleza de las
lineas de unién que presentan los alcanos, como se pueden observar en el caso del n-
octano, sugiere que se requiere mucho solvente para que se vaya la menor cantidad
posible de etanol en el residuo. Ademas de que es posible caer en la zona del triangulo

donde se arrastre agua en extracto.

El n-octano pareciera también es buena opcion, un inconveniente es que presenta un

azeotropo ternario y las tres mezclas binarias también tienen azeoétropos.

El 1-dodecanol y 1-heptadecanol (Figuras 3.12 y 3.13) también tienen buen
desemperio, el inconveniente de los dos alcoholes seleccionados es que es imposible
evitar la presencia de agua en el extracto, esto requiere la presencia de una columna

deshidratadora.

El diclorometano forma mezclas azeotrépicas con el agua y con el etanol, todos los
alcoholes estudiados forman mezclas azeotropicas con el agua, menos el 1-dodecanol
y 1-heptadecanol. El acido y la cetona estudiados también forman mezcla azeotrépica

con el agua.

Para validar el modelo termodinamico utilizado UNIFAC, se buscan datos

experimentales del equilibrio liquido-liquido de estos sistemas ternarios.

Para el caso del n-dodecano, se compar6 un diagrama construido con datos
experimentales para el mismo sistema, reportado por Bhownath, (2008) a 1 atm y
323.15 K (Figura 3.18) y el diagrama ternario del sistema n-dodecano-agua-etanol
simulado en Aspen con UNIFAC (Figura 3.19). Las lineas de union que unen los puntos
de equilibrio presentan la misma tendencia por lo que se concluye que el modelo
UNIFAC reproduce los datos experimentales de manera satisfactoria, por lo que es el

modelo que se usa en las simulaciones para el estudio de la extraccion liquido-liquido.
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Figura 3.18 Datos experimentales equilibrio LL para sistema dodecano-agua-etanol.
% masa,1 atmy 323.15 K Bhownath, R.
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Figura 3.19 Equilibrio L-L sistema ternario n-dodecano-agua-etanol, % masa, elaborado con la
ecuacion UNIFAC en Aspen Plus a 1 atmy 323.15K.

Para los casos de los alcoholes 1-dodecanol y 1-heptadecanol, se compararon las
solubilidades encontradas en los diagramas ternarios elaborados con Aspen Plus
(Figuras 3.20 y 3.21) con las reportadas por Maczynski y Shaw (2007).
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Para el caso del 1-dodecanol, coinciden los valores reportados por ellos con los del
diagrama, la maxima solubilidad observada en los diagramas es de 20% mol de agua a
308 K, ellos reportan la solubilidad aproximadamente del 23% mol a 323.15 K.

04 ns 0.6 07 ns 0.9
WALR

Figura 3.20 Equilibrio L-L sistema ternario 1-dodecanol -agua-etanol, % mol, elaborado con la
ecuacion UNIFAC en Aspen Plus a1 atmy 308 K.

Kirbaglar et al. (1999) reportaron el equilibrio de la mezcla ternaria agua-etanol-1

dodecanol (Figura 3.21), ésta coincide con la Figura 3.12.

Figura 3.21 Equilibrio L-L sistema ternario 1-dodecanol -agua-etanol, % masa a 25°C.

Para el 1-heptadecanol, se reporta una solubilidad de aproximadamente 5% mol de

agua 323 K, pero reportan que este valor no es confiable, el diagrama elaborado con
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modelo UNIFAC predice mas solubilidad, 14% mol a 308 K, por lo que podemos
considerar confiables las simulaciones con UNIFAC, al ser menor la solubilidad real del

agua en el 1-heptadecanol que la predicha.

e
VOSCL0LIS02C23050 35040450 80220606707 0.750.80 8505095
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Figura 3.22 Equilibrio L-L sistema ternario 1-heptadecanol-agua-etanol, % mol, elaborado con
la ecuacién UNIFAC en Aspen Plus a 1 atmy 323.15K.
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4.1 Caso estudio

La composicion de la corriente considerada de entrada al proceso de separacion es una
mezcla hipotética agua-etanol al 2% masa de alcohol, se parte de una concentracion
baja por considerar que las tendencias en la produccion de bioetanol indican que éste
se esta obteniendo de materiales lignocelulésicos, y por esta via resultan mezclas con

muy bajas concentraciones.

El flujo méasico de la alimentacion fue establecido de 100 kmol/hr, a 1 atm y a una
temperatura que varia de 25 a 50°C dependiendo de las propiedades del solvente a
utilizar para la extraccion. La simulacion de los balances de masa y energia se llevd a
cabo con el paquete Aspen Plus y con el modelo termodinamico UNIFAC. La Figura 4.1

muestra el esquema propuesto para la extraccion liquido-liquido.

Figura 4.1 Esquema general para la extraccion liquido-liquido de etanol.

La primera columna de la Figura 4.1 es la columna de extraccion liquido-liquido. La
mezcla a tratar entra en la primera etapa mientras que el solvente entra por la dltima
etapa a contracorriente, por lo que los parametros a determinar son el nimero de platos

que realicen la maxima separacion y la relacion de solvente a alimentacion. La columna
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C1 es una columna deshidratadora, el agua acarreada en el extracto se recircula junto
con el etanol que no se logra separar a la columna de extraccion. La columna C2
separa el solvente para recirculacion del etanol, el solvente sale a alta temperatura del
fondo de la columna C2 por lo que se debe enfriar para poderse recircular a la columna
de extraccion. Parte de este calor se aprovecha para calentar el extracto para que entre

a C1y asi disminuir la carga en el hervidor, asi también requerir menor enfriamiento.

4.2 Extraccion liquido-liquido con 1-dodecanol

El siguiente diagrama presenta el equilibrio vapor-liquido-liquido en %masa de la

mezcla a tratar agua-etanol-1-dodecanol.
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Figura 4.2 Diagrama ternario agua-etanol-1-dodecanol. Modelo UNIFAC. %Masa.
Punto de ebullicion normal 1-dodecanol 264.19°C.

Se observa en Figura 4.2 que por extraccion liquido-liquido el residuo estara libre de

1-dodecanol, sin embargo el extracto si sera una mezcla ternaria a separar por lo que
siguiendo el esquema de la Figura 4.1, la mezcla acuosa (M) con 2% masa de etanol
entra a una columna de extraccion, el extracto se calienta para que entre a la columna
deshidratadora con una temperatura cercana a su punto de ebullicion, el extracto ya
calentado entra a la columna C1,el destilado D1 que contiene agua y etanol se recircula

a la columna de extraccion, el fondo B1 que contiene el etanol y el solvente se manda a
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una segunda columna de destilacibn C2 para recuperar el solvente y enviarlo a la
columna de extraccion y por el domo se obtiene el alcohol anhidro. Los equipos y las

corrientes estan a 1 atm de presion.

Para determinar los pardmetros de la columna de extraccion, se busca que se logre
toda la extraccion del etanol, por lo que se llevaron a cabo simulaciones para encontrar
el nimero de platos, el flujo de solvente y la temperatura de éste con los que se logra
que todo el etanol en la alimentacion (F) se vaya al extracto (E1). En el primer grupo de
simulaciones, se fija un flujo de solvente de 30 kmol/hr para la alimentacion de 100
kmol/hr, una temperatura de 25°C y se encuentra la extraccion lograda para distintas
etapas. Los resultados se muestran en la Figura 4.3. Se observa que con 12 etapas, se

logra la extraccion deseada.
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Kg Etanol en E1/kg Etanolen F

5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16

Numero de etapas

Figura 4.3 Columna de extraccion con 1-dodecanol a 25 °C 1 atm.
S= 30 kmol/hr. F= 100 kmol/hr.

El segundo grupo de simulaciones consistié en variar el flujo de solvente, manteniendo
constantes las 12 etapas y 25°C y medir la extraccion lograda, la Figura 4.4 muestra

que 27 kmol/hr son suficientes.

Para seleccionar la temperatura adecuada del solvente, se hizo otro grupo de

simulaciones variando la temperatura manteniendo fijos el nimero de platos y el flujo de
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solvente ya determinados. La Figura 4.5 muestra que a menor temperatura, se logra

mayor extraccion.
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Figura 4.4 Columna de extraccion con 1-dodecanol a 25 °C 1 atm. N=12

0.99998
0.999978 )

0.999976 \

N
0.999974 AN

0.999972

0.99997 \

0.999968 \
N

0 5 10 15 20 25 30 35
T(°C)

Kg Etanol en E1/Kg Etanol en F

0.999966

Figura 4.5 Columna de extraccion con 1-dodecanol a 1 atm. N=12. S= 27 kmol/hr

Como enfriar también implica costo, se considera 20°C, es una temperatura facil de
manejar con buena recuperacion de etanol. Por este analisis, se determinan 12 etapas
para la columna de extraccion y un flujo de solvente de 27 kmol/hr a 20°C por cada 100

kmol/hr de mezcla a separar.
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El siguiente equipo a analizar en el esquema de separacién es la columna C1, es la
columna deshidratadora, se deben buscar los parametros con los que se logre que toda
el agua se vaya por el domo, en D1, pero buscando que la carga térmica en reboiler
sea la menor posible. Se realizé una primera simulacion con 16 platos a 1 atm. El plato
de alimentacion se vario hasta encontrar el ptimo, aquel donde se logra la separacion

deseada, este se encontro en el plato 5.

Para encontrar la relacion molar de reflujo, se simulé con varias relaciones de reflujo
manteniendo fijos los 16 platos y la entrada de alimentacién al plato 5, y se encuentra la
relacion de deshidratacion y la carga térmica en reboiler para seleccionar la razén de
reflujo que logre que se recupere toda el agua y con la menor carga posible. La Figura
4.6 muestra que se debe buscar una relacion baja de reflujo, pues a menor reflujo,

menor flujo de liquido a evaporar en reboiler.
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0 0.2 0.4 0.6 0.8 1
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Figura 4.6 Columna deshidratadora C1.P=1atm.N=16. Plato de alimentacién 5.
Esquema con 1-dodecanol.

La relacion de reflujo se encuentra en la Figura 4.7 en el punto donde la relacion de
cantidad de agua en destilado es practicamente igual a la alimentacién a la columna
C1, esto se logra con L/D igual a 0.025. Una vez determinada la relacion de reflujo, se
simula variando el nimero de platos con la relacion de reflujo fija y se analiza el grado
de deshidratacion y la carga térmica en reboiler. Se observa en Figura 4.8 que se logra

mejor separacion con 17 platos.
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Figura 4.7 Columna deshidratadora C1.P=1atm.N=16. Plato de alimentacién 5.
Esquema con 1-dodecanol.
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Figura 4.8 Columna deshidratadora C1. P=1atm. L/D=0.025. Plato de alimentacion 5.
Esquema con 1-dodecanol.

La Figura 4.9 muestra como varia la carga del hervidor con nimero de platos. A menor
namero de platos, menor requerimiento energético, se fijan 17 etapas porque se desea
la total deshidratacion.
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Figura 4.9 Columna deshidratadora C1. P=1atm. L/D=0.025. Plato de alimentacion 5.
Esquema con 1-dodecanol.

La Figura 4.10 muestra el perfil de composiciones del vapor en la columna C1, se
observa como practicamente toda el agua se va por domo y todo el solvente se va por
el fondo por tener el punto de ebullicion mayor, sin embargo el etanol se distribuye por
toda la columna, y si bien se logra separar toda el agua, el destilado contiene etanol,

por lo que se debe recircular a la columna de extraccién para su recuperacion.
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Figura 4.10 Perfil de composiciones del vapor columna deshidratadora C1. Figura 4.1
Esquema con 1-dodecanol.
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La Figura 4.11 muestra el perfil de composiciones del liquido, al ser el 1-dodecanol el
componente en mayor proporcion y ser el menos volatil, es el componente
predominante en el liquido a partir del plato de alimentacion. Se observa como el etanol

a obtener por el fondo se encuentra en una mezcla muy diluida.
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Figura 4.11 Perfil de composiciones de liquido columna deshidratadora C1. Figura 4.1.
Esquema con 1-dodecanol.

El producto deseado, el etanol anhidro, se obtiene por el domo de la segunda columna
de destilacion C2 en el esquema de separacion, en esta columna se obtiene el solvente
1-dodecanol por el fondo para su recirculacién en la extraccion liquido-liquido. Para
determinar los pardmetros de esta segunda columna, se realizaron simulaciones con 8
platos y se busco el plato de alimentacion 6ptimo, se encontré que es en el tercer plato

donde se logra la separacion deseada con 8 platos a 1 atm.

Para encontrar la relacion de reflujo adecuada, se realizaron un grupo de simulaciones
donde se varia el reflujo, se mantiene fijos los 8 platos a 1 atm. Y se mide carga térmica
y recuperacién de etanol en D1. Las Figuras 4.12 y 4.13 muestran los resultados. A
menor refluyjo menor flujo en hervidor y por lo tanto menor requerimiento de

calentamiento, pero se debe buscar el reflujo que logre separar el etanol.
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Figura 4.12 Columna C2. P = 1 atm. N=8. Plato de alimentacion 3.
Esquema con 1-dodecanol.
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Figura 4.13 Columna C2.P =1 atm. N=8. Plato de alimentacién 3.
Esquema con 1-dodecanol.

Dependiendo de la pureza deseada, se puede incrementar el reflujo, en la Figura 4.1 se
observa que con una relacion molar de L/D de 1.4 se obtiene una pureza un poco
mayor a 0.995 que es la minima requerida.

Maestria en Ciencias en Ingenieria Quimica Pagina 52



Para fijar el nimero de platos conveniente, se hicieron simulaciones variando éste,
manteniendo fijos los otros pardmetros, plato de alimentacion 3, reflujo 1.4 y 1 atm, se
mide pureza de etanol obtenida y carga térmica. Las Figuras 4.14 y 4.15 muestran los
resultados. Se observa que con 7 platos se obtiene la pureza deseada y una carga

minima en el hervidor.
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Figura 4.14 Columna C2.P = 1 atm. L/D=1.4 Plato de alimentacién 3.
Esquema con 1-dodecanol.
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Figura 4.15 Columna C2. P =1 atm. L/D=1.4 Plato de alimentacion 3.
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La Figura 4.16 muestra el perfil de composiciones del vapor en C2, se observa como el

etanol se va por el domo y el solvente sale practicamente puro para su recirculacion.
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Figura 4.16 Perfil de composiciones del vapor columna C2. Figura 4.1.
Esquema con 1-dodecanol.

La siguiente figura muestra el perfil de composiciones del liquido, el solvente es el
componente menos volatil por lo que predomina en el liquido y se observa como se va

todo por el fondo.
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Figura 4.17 Perfil de composiciones del liquido columna C2. Figura 4.1.
Esquema con 1-dodecanol.
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Las Tablas 4.1, 4.2 y 4.3 muestran los resultados en las corrientes y de los equipos.

Tabla 4.1 Corrientes de Figura 4.1 F=100 kmol/hr. S= 27kmol/hr.

Flujos Kg/hr Etanol Agua 1-dodecanol T(K)
M 36.47 1787 0 298.15
F 110.9 1920.16 1.377 303.77
S 0.039 0 5031 293.15
R 0.0067 1787.26 0.0716 293.72
El 110.897 132.9 5032.43 300.1
E2 110.897 132.9 5032.43 367
D1 74.43 132.9 1.377 356.75
Bl 36.47 0.0017 5031 481
D2 36.43 0.0017 0.139 351.48
B2 0.039 0 5031 537.28
B3 0.039 0 5031 483.2
B4 0.039 0 5031 293.15
Tabla 4.2 Fracciones masa de las corrientes de Figura 4.1 con 1-dodecanol.

Fraccibn masa M F S R El D1 Bl D2 B2
Etanol 0.02 0.04 0 0 0.02 0.36 0.0072 | 0.996 0
Agua 0.98 0.96 0 1 0.03 0.64 0 0 0

1-dodecanol 0 0 1 0 0.95 0 0.9928 | 0.004 1

Se observa que la pureza obtenida es de 99.6% masa. (D2). La Tabla 4.3 muestra los

requerimientos energéticos de las dos columnas y del enfriador. La temperatura de la

corriente B2 es la temperatura de ebullicibn del 1-dodecanol, por lo que a mayor

temperatura de ebullicion del solvente mayor requerimiento energético.

Tabla 4.3 Cargas térmicas y flujos en los equipo de la figura 4.1 con 1-dodecanol. P = 1 atm.
Columna de extraccién con 12 etapas.

Cl N=17 C2 N=7
Condensador Hervidor Condensador Hervidor C
Carga térmica -106.1kw 578.9 kw - 21.5 kw 280.8 kw -739.4 kw
Flujos D =9 kmol/hr | B = 27.8kmol/hr | D = 0.7917kmol/hr | B =27 kmol/hr | 27kmol/hr
Relacion de reflujo | L/D = 0.025 V/B = 0.409 LID=14 V/B =0.715 -
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La temperatura de E2 se fija por debajo de la temperatura de burbuja de la corriente E1
porque si E2 entra a una temperatura alta, se va mas etanol por el domo y se busca
gue no se vaya tanto con el agua para recircular. Los reflujos son bajos porque los

flujos de destilado son bajos, y el peso molecular del solvente es alto.

4.3 Extraccion liquido-liquido con 1-heptadecanol

El siguiente diagrama presenta el equilibrio vapor-liquido-liquido en % masa de la
mezcla a tratar agua-etanol-1-heptadecanol. Se observa que la extraccion liquido-
liquido se ve mas favorecida que el esquema anterior, la curva de equilibrio del lado
derecho estda mas pegada al lado del triangulo que la curva de equilibrio que
corresponde al 1-dodecanol (Figura 4.2). Esto es porque a mayor niumero de carbonos

del alcohol, menor solubilidad en agua. (Apéndice A)

GOSO I ISR 2R 25030350 1015050535060 a50 7075080 8560065
HIFPTA-01

Figura 4.18 Diagrama ternario agua-etanol-1-heptadecanol. Modelo UNIFAC. %Masa.
1 atm 35°C. Punto de ebullicién normal 1- heptadecanol 337.69°C.

El esquema de separacion es el de la Figura 4.1. Para determinar los parametros de los
equipos, se realizaron grupos de simulaciones de la misma manera como se llevaron a

cabo para el esquema con 1-dodecanol.
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Para encontrar el nUmero de etapas en la columna de extraccion con las que se logre la
total extraccion de etanol, se fijo un flujo de 30 kmol/hr a 1 atm y 25°C y se realizan
varias simulaciones variando el numero de etapas. La Figura 4.19 muestra como varia
la recuperacion de etanol en extracto en funcion del nimero de etapas. Se observa que

12 etapas son suficientes.
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Figura 4.19 Columna de extraccion con 1-heptadecanol a 25 °C 1 atm.
S= 30 kmol/hr . F= 100 kmol/hr.
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Figura 4.20 Columna de extraccion con 1-heptadecanol a 25 °C 1 atm. N=12

Maestria en Ciencias en Ingenieria Quimica Pagina 57



Una vez fijado el nimero de etapas, se procede a simular la extraccion con distintos
flujos de solvente. La Figura 4.20 muestra como varia la extraccion de etanol con 12
etapas en funcion del flujo de solvente, aparentemente un flujo de 21 kmol/hr es
suficiente para recuperar todo el etanol, pero es hasta 26 kmol/hr que no se pierde

etanol en el residuo.

Para determinar la temperatura del solvente, se simularon extracciones con un flujo de
21 kmol/hr, 12 etapas y se variaron las temperaturas. Los resultados se muestran en la

Figura 4.21, se observa que a menor temperatura mayor extraccion.
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Figura 4.21 Columna de extraccion con 1-heptadecanol.1 atm. N=12.
F=100Kmol/hr S= 21kmol/hr

Observando las tres graficas anteriores se determina para la columna de extraccién 12
platos, un flujo de solvente de 26 kmol/hr por cada 100 kmol/hr de alimentacién. Se

determina una temperatura de 20°C pues enfriar el solvente también tiene un costo.

Los grupos de simulaciones que se realizaron para determinar parametros de la
columna deshidratadora C1 se muestran en las Figuras 4.22 a 4.24. La Figura 4.22
muestra que la carga térmica menor se encuentra con una relacion de D/L muy baja, de

0.0003125, esto es porqué E2 tiene mas del 95% en masa de 1-heptadecanol que sale
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por el fondo. En la Figura 4.23 se observa que la carga térmica disminuye con el

namero de platos, pero se debe obtener una deshidratacion completa, por lo que al

observar la Figura 4.24 se determinan 15 platos para C1. La alimentacion entra en el

plato 5, en el caso de 5 platos, la alimentacion entra en el tercero.
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Figura 4.22 Columna deshidratadora C1. P=1 atm. N=15. Plato de alimentacion 5.

Esquema con 1-heptadecanol.
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Figura 4.23 Requerimiento energético en hervidor en columna deshidratadora C1 en funcion

de nimero de platos. P=1 atm. L/D =0.0003125. Esquema con 1-heptadecanol.
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Figura 4.24 Deshidratacion en funcién del numero de platos en columna deshidratadora C1.
P=1 atm. L/D =0.0003125. Esquema con 1-heptadecanol.

La Figura 4.25 representa el perfil de composiciones de vapor en la columna
deshidratadora, se observa que los componentes en el vapor son los mas volatiles, el
etanol y el agua, y que efectivamente no hay agua en el fondo, por el domo sale etanol

junto con el agua, por lo que se recircula a la columna de extraccién.
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Figura 4.25 Perfil de composiciones del vapor columna deshidratadora C1. Figura 4.1.
Esquema con 1-heptadecanol.
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La Figura 4.26 representa el perfil de composiciones del liquido, el componente mayor
en el liquido es el heptadecanol, que sale en su totalidad por el fondo de la columna,
junto con el etanol que se va a obtener al separarlo en la columna C2. Se ve claro que

la corriente que sale por el fondo es una mezcla muy diluida de etanol.
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Figura 4.26 Perfil de composiciones del liquido columna deshidratadora C1. Figura 4.1.
Esquema con 1-heptadecanol.

Se hace un estimado de la temperatura de ebullicion del extracto para fijar la
temperatura de la alimentacion a C2, esta es de aproximadamente 369 K, por lo que se
busca una temperatura cercana, no se puede alimentar a la temperatura de ebullicién
porque como el reflujo debe ser bajo, el flujo del liquido se aproximaria a cero. Se fij6
en 365 K.

Las Figuras 4.27 a 4.30 muestran como se determinaron el reflujo y los nUmeros de
platos para la columna C2. Siete platos y una relaciéon molar de reflujo de L/D = 0.55. En
la Figura 4.27 se observa que a menor reflujo, hay menos flujo de liquido en el
hervidor, la carga térmica en éste disminuye, pero también disminuye la pureza de
alcohol en el destilado, por lo que se determina el reflujo al cual se obtiene la pureza
deseada de etanol en el destilado (Figura 4.28), esto es cuando el la relaciéon molar de
L/D es 0.55.
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Figura 4.27 Carga térmica en columna C2. P=1 atm. N=7. Plato de alimentacion = 5.
Esquema con 1-heptadecanol.
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Figura 4.28 Pureza de etanol en columna C2. P=1 atm. N=7.Plato de alimentacién=5.
Esquema con 1-heptadecanol.

Para determinar niumero de platos en la columna C2, se busca el nimero de platos que
logre una pureza aceptable en la corriente D2 con la menor carga térmica en el
hervidor, esto es con siete platos. La Figura 4.29 muestra como varia la carga térmica
con el numero de platos, la alimentacion entra en el pendltimo plato. Como la
alimentacion esta compuesta en su mayoria por el 1-heptadecanol se alimenta cerca

del fondo para lograr que el poco etanol se logre separar de la mezcla.
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El grupo de simulaciones que representan las Figuras 4.23 y 4.24 es para determinar el
namero de platos, se busca una baja carga y obtener solo etanol por el domo. Se vario
el nimero de etapas manteniendo fijo el reflujo. Se observa que la separacion optima

se logra con 7 platos.

Figura 4.29 Columna C2. P=1 atm. L/D = 0.55. Esquema con 1-heptadecanol.
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Figura 4.30 Columna C2. P=1 atm. L/D = 0.55.Esquema con 1-heptadecanol.

La Figura 4.31 muestra el perfil de composiciones del vapor en la columna, la corriente
de destilado es efectivamente solo etanol, con una fraccion mol de 1.
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Figura 4.31 Perfil de composiciones del vapor columna C2. Figura 4.1.
Esquema con 1-heptadecanol
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La Figura 4.32 muestra el perfil de composiciones del liquido para C2, se observa que

ya no hay agua, que el componente pesado que es el heptadecanol se va por el fondo y

es el componente predominante en el liquido.
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Figura 4.32 Perfil de composiciones del liquido columna C2. Figura 4.1.

Esquema con 1-heptadecanol.
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Las Tablas 4.4, 4.5 y 4.6 muestran los resultados en las corrientes y de los equipos.

Tabla 4.4 Corrientes de Figura 4.1 F=100 kmol/hr. S= 26kmol/hr.

Flujos Etanol Agua 1-heptadecanol T(K)
M 36.48 1787 0 298.2
F 87.26 1875.5 0.035 302
S 0 0 6668.3 293.15
R 0.03 1787 0 293
El 87.23 88.23 6668.3 297.79
E2 87.23 88.23 6668.3 365
D1 50.77 88.23 0.035 356.5
Bl 36.45 0.0012 6668.3 495.39
D2 36.4 0.126 0 351.5
B2 0.07 0 6668.3 610.7
B3 0.07 0 6668.3 563.06
B4 0.07 0 6668.3 293.15
Tabla 4.5 Fracciones masa de las corrientes de figura 4.1 con 1-heptadecanol.
Fraccin masa | M F S R E1 E2 D1 B1 D2 B2
Etanol 0.02| 0.04 0.013] 0.013| 0.37] 0.005]| 0.997
Agua 0.98| 0.96 1/0.013| 0.013| 0.64
1-heptadecanol 1 0.974| 0.974 0] 0.995| 0.003 1

Tabla 4.6 Cargas térmicas y flujos en los equipo de la figura 4.1 con 1-heptadecanol. P = 1 atm.
Columna de extraccién con 12 etapas.

C1l N=15 C2 N=7
Condensador Hervidor Condensador Hervidor C
Carga térmica -68.99 kw 752.33 kw -14.86 kw 719.8 kw -1396 kw
Flujos D = 6 kmol/hr B = 26.8 kmol/hr | D =0.79 kmol/hr | B = 26 kmol/hr | 30 kmol/hr
Relacion de
reflujo L/D = 0.0003125 V/B =0.39 L/D =0.55 V/B = 1.65 -

Las cargas térmicas para este esquema resultan mayores que para el esquema con 1-

dodecanol porgue el calor latente de vaporizacion del 1-heptadecanol es mayor que

para el 1-dod

molecular.

ecanol,

ademas que el flujo masico es mayor, por ser mayor el peso

Maestria en Ciencias en Ingenieria Quimica

Pagina 65




4.4 Extraccion liquido-liquido con n-dodecano

6.1 0.2 0.3 0.4 0.5 b.6 0.7 0.3 0.9
N-DOD-01

Figura 4.33 Diagrama ternario agua-etanol-n-dodecano. Modelo UNIFAC. % Masa.
Punto de ebullicion normal n-dodecano 216.37°C.

El esquema de separacion propuesto utilizando n-dodecano es el mismo de la Figura
4.1. En la Figura 4.33 se observa que las lineas de equilibrio tienen un comportamiento
contrario al deseado, es decir, residuos con mayor contenido de alcohol que en
extractos, si bien la region de formacién de dos fases liquidas toca ambos lados del
triangulo, para lograr la total extraccion de etanol se requieren grandes cantidades de
solvente, y se cae en la regidon donde la curva ya no toca el lado del triangulo, es decir
se obtiene un extracto que contiene agua y una columna deshidratadora se hace
necesaria. La hipotesis original de este trabajo era no incluir una tercera columna que

incrementa los costos tanto de capital como de servicios.

Para obtener los parametros adecuados en la columna de extraccion, con los cuales se
logre la separacion deseada, se llevaron a cabo cuatro grupos de simulaciones para
medir la recuperacion de etanol con n-dodecano en funcion de la relacion molar de

alimentacion a solvente, manteniendo temperatura y numero de etapas constantes, se
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fijaron dos temperaturas y dos numeros de etapas. Los resultados se muestran en la
Figura 4.34.

1
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c T 0.2 —%—25°C N=5
i 01
6 0

0 0.5 1 1.5
F/s

Figura 4.34 Comportamiento de la extraccion liquido-liquido de la mezcla agua-etanol-n-
dodecano. F/S = Relacion molar de alimentacion a solvente. N= NUumero de etapas.

Se observa entonces que la extraccion debe llevarse a alta temperatura, a una relacion
molar de alimentacion a solvente menor que la unidad, esto es, se requiere un gran
flujo de solvente y con un gran nimero de etapas. Cabe recordar que en la extraccion
liquido-liquido se busca siempre una relacién F/S mayor que la unidad, se busca que la

cantidad de solvente sea menor que la alimentacion.

Para encontrar el nimero de etapas, se fijo un flujo de solvente de 300 kmol/hr y una
temperatura de 50°C y se llevaron a cabo simulaciones variando el nimero de etapas.
La Figura 4.35 muestra los resultados, se observa que con 25 etapas se logra la

extraccion total del etanol.

Una vez determinado el nimero de etapas, se fijan 25 etapas y con una temperatura de
50°C se realizan simulaciones variando el flujo de solvente y midiendo la extraccion, en

la Figura 4.36 se observa que se requieren 300 kmol/hr.
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Figura 4.35 Recuperacion de etanol en funcion del nimero de etapas en columna de extraccion
con n-dodecano. S=300 kmol/hr T=50°C

0.9 A
0.8 /
07 /
0.6

/

0.5

Kg Etanol en Extracto/Kg Etanol en F

0.3
0.2 </
0.1
0
0 50 100 150 200 250 300 350

Kmol $/100 kmol de alimentacién

Figura 4.36 Recuperacion de etanol en funciéon de la cantidad de solvente en columna de
extraccion con n-dodecano. N=25 T=50°C

Para fijar la temperatura adecuada a la que se debe realizar la extraccion, se hicieron
un grupo de simulaciones de extraccion variando la temperatura, con 25 etapas y los
300 kmol/hr de solvente previamente determinados y se midio la extraccion de etanol.
La Figura 4.37 muestra que a partir de 45°C se logra una buena extraccién, pero es

hasta los 50°C que se logra la total extraccién del etanol por el n-dodecano.
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Figura 4.37 Recuperacion de etanol en funcién de la temperatura del solvente en columna de
extraccion con n-dodecano. N=25 S=300kmol/hr

Por el analisis anterior, se selecciond6 una columna de extraccion con 25 etapas, un
flujo de solvente de 300 kmol/hr a 50°C. Para fijar la carga térmica del intercambiador
de calor, se estima la temperatura de ebullicion del extracto que resulta de
aproximadamente de 400 K, la temperatura de entrada a C1 se selecciona menor que
esta temperatura para asegurar un flujo de liquido cercano al plato de alimentacion, si

no se evaporaria el poco liquido que desciende.

Para seleccionar la relacion de reflujo molar y el nimero de platos en la columna
deshidratadora, se fij6 en un primer estimado 8 platos, con plato de alimentacién en
etapa 5, se realiz6 un grupo de simulaciones y se varia el reflujo, se mide la carga
térmica en reboiler y el grado de deshidratacion. Las Figuras 4.38 y 4.39 muestran que
la mayor deshidratacion se logra con el menor reflujo con el que puede trabajar la

columna, que es con una relacion molar L/D de 0.65.

Para encontrar nimero de platos, se fija este reflujo de 0.65 y se simula el esquema
de separacion variando el numero de platos, se mide carga térmica y grado de
deshidratacion. Las Figuras 4.40 y 4.41 muestran como varian la carga térmica y la

deshidratacion con el numero de platos.

Maestria en Ciencias en Ingenieria Quimica Pagina 69



L/D

Figura 4.38 Carga Térmica de hervidor en C1 en funcién de reflujo.
C1 con 8 platos. La alimentacién entra al plato 5. P=1atm. Esquema con n-dodecano.
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Figura 4.39 Deshidratacion en C1 en funcién de reflujo.
C1 con 8 platos. La alimentacién entra al plato 5. P=1atm. Esquema con n-dodecano.

Se selecciona asi 10 platos para C1 con reflujo L/D de 0.65 para asegurar la total
deshidratacion. Aunque con 9 platos parece suficiente, con 10 aumenta la

deshidratacion y la carga térmica ya no varia.
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Figura 4.40 Carga Térmica de hervidor en C1 en funcién de N=Numero de platos.
L/D = 0.65. La alimentacién entra al plato 5. P=1atm. Esquema con n-dodecano.
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Figura 4.41 Deshidratacion en C1 en funcién de N=Numero de platos.
L/D = 0.65. La alimentacién entra al plato 5. P=1atm. Esquema con n-dodecano.

La Figura 4.42 muestra el perfil de composiciones del vapor para la columna C1. Se
puede observar que por el domo sale toda el agua, también sale poco solvente y etanol,
por lo que se recircula a la columna de extraccion. Por el fondo, sale el solvente con el
etanol que se va a recuperar en la columna C2. El n-dodecano es el componente mas

pesado, por lo que es el que aparece en menor proporcién en el vapor.
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Figura 4.42 Perfil de composiciones del vapor de la columna C1. Figura 4.1.
Esgquema con n-dodecano.

La Figura 4.43 muestra el perfil de composiciones del liquido, por el fondo sale
mayormente el solvente con el alcohol a recuperar en muy baja proporcion, pues al

ocuparse gran cantidad de solvente, la mezcla del fondo de la columna es muy diluida

en etanol.
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Figura 4.43 Perfil de composiciones del liquido de la columna C1. Figura 4.1.
Esquema con n-dodecano.
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Para determinar el reflujo y el nUmero de platos en la columna C2 para separar el etanol

del solvente para su recirculacion, se hace un primer grupo de simulaciones con un

primer estimado de 9 platos y el plato de alimentacién en el 5, se varia el reflujo y se

mide carga térmica y la pureza del etanol, las Figuras 4.44. y 4.45 muestran que un

reflujo de 4 es adecuado.
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Figura 4.44 Carga térmica en hervidor columna C2 con 9 platos en funcion de reflujo.
La alimentacion entra al plato 5. P=1atm. Esquema con n-dodecano.
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Figura 4.45 Pureza de etanol obtenida por domo en columna C2 con 9 platos en funcion de

reflujo. La alimentacién entra al plato 5. P=1atm. Esquema con n-dodecano.
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Una vez determinado el reflujo de 4, se simula variando el niumero de platos necesario

para obtener una pureza adecuada y con carga minima.
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Figura 4.46 Carga térmica en hervidor de columna C2 con 9 L/D de 4 en funcién de nimero de
platos La alimentacidon entra al plato 5. P=1atm. Esquema con n-dodecano.
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Figura 4.47 Pureza de etanol obtenida por domo en columna C2 con L/D de 4 en funcién de
namero de platos. La alimentacion entra al plato 5. P=1atm. Esquema con n-dodecano.

En la Figura 4.47 se observa que aunque con 9 platos se alcanza la pureza deseada, el
incremento en la carga térmica por usar 10 platos es muy pequefa y se logra mayor
pureza en el etanol.
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La Figura 4.48 muestra el perfil de composiciones para el vapor de la columna C2, se
logra la separacion completa del dodecano por el fondo, y la ausencia de agua en la

columna, sale el etanol por el domo con la pureza deseada.
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Figura 4.48 Perfil de composiciones del vapor de la columna 2, C2. Figura 4.1.
Esgquema con n-dodecano.
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Figura 4.49 Perfil de composiciones del liquido de la columna 2, C2. Figura 4.1.
Esgquema con n-dodecano.
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Las Tablas 4.7, 4.8 y 4.9 muestran las corrientes y los requerimientos energéticos de
este esquema de separacion, al ser tan grande el flujo del solvente n-dodecano, se

incrementa los requerimientos energéticos en el reboiler para su recuperacion.

Tabla 4.7 Corrientes de Figura 4.1 F=100 kmol/hr. S= 300 kmol/hr.

Flujos Kg/hr Etanol Agua n-dodecano T(K)
M 36.47 1787.26 0 323
F 48.17 1798.55 3.34 323
S 0 0 51102 323
R 0 1787.26 0 323

El 48.17 11.29 51105 323
E2 48.17 11.29 51105 363
D1 11.69 11.28 3.34 353.1
Bl 36.47 0 51102 475
D2 36.47 0 0.02 351.5
B2 0.0068 0 51102 489.5
B3 0.0068 0 51102 458.55
B4 0.0068 0 51102 323.15

Tabla 4.8 Fracciones masa de las corrientes de figura 4.1.

Fraccion masa M F S R El D1 Bl D2 B2
Etanol 0.02 0.026 0.00094 | 0.444 | 0.0007 |0.9994
Agua 0.98 | 0.972 1 0.00022 | 0.429 0 0

n-dodecano 0 0.002 1 0.99884| 0.127 | 0.9993 |0.0007| 1

Tabla 4.9 Cargas térmicas y flujos en los equipo de la figura 4.1 con n-dodecano. P = 1 atm.
Columna de extraccién con 25 etapas.

Cl N=10 C2 N=10
Condensador Hervidor Condensador Hervidor C
Carga térmica =17.47kw 4263.4 kw -42.8 kw 645.5 kw -4848.3kw
Flujos D = 0.9kmol/hr | B =301 kmol/hr | D = 0.792kmol/hr | B = 300 kmol/hr | 300 kmol/hr
Relacion de reflujo L/D = 0.65 V/B = 0.147 L/ID=4 V/IB =0.174 -

Las cargas térmicas son mucho mas elevadas para este esquema que para los
esquemas que usan como solvente los alcoholes dodecanol y heptadecanol. Esto es

claro, porque la cantidad de dodecano para llevar a cabo la extraccion es mayor.
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4.5 Discusion de resultados de esquemas de extraccion liquido-liquido

La Figura 4.50 muestra los requerimientos energéticos totales de los hervidores para

los tres esquemas anteriormente propuestos.
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Figura 4.50 Comparacion de los requerimientos energéticos en los hervidores de las dos
columnas para los tres esquemas propuestos. Producciéon de Etanol =0.8 kmol/hr.

Si se considera que el poder calorifico de etanol es de 29 000 KJ/Kg, la energia que se
puede obtener del flujo de etanol de 0.8 kmol/hr (36.47 Kg/hr) son 294 kw. Por lo que
aunqgue con 1-dodecanol se requiere menos energia, 860 kw, contra 1472kw para el 1-
heptadecanol y la gran cantidad de 4908 kw para el n-dodecano, aun asi la extraccion

liquido-liquido con estos solventes no es costeable.

4.6 Destilacion extractiva con etilenglicol

En este esquema la mezcla acuosa diluida al 2% masa de alcohol entra a una columna
C1 de destilacion, el destilado es una mezcla concentrada de etanol que va a una
columna extractiva C2, en el plato superior entra una corriente de etilenglicol para
modificar las volatilidades relativas del agua y etanol, logrando asi una separacion del
etanol, se obtiene un destilado de puro alcohol, el fondo de esta segunda columna pasa
a una tercera columna C3 donde se recupera el solvente por el fondo para su

recirculacion. La Figura 4.51 muestra este esquema.
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Figura4.51 Esquema de destilacion extractiva con etilenglicol. Punto de ebullicion normal del
etilenglicol 197.3°C.

En la primera columna C1 se debe concentrar la alimentacion a una composicion
cercana al azeétropo que es de 95.54% masa de etanol (Aspen Plus, Modelo UNIFAC)
Para determinar los parametros de la columna C1, se realizaron cuatro grupo de
simulaciones, cada una con distinto nimero fijo de platos, 25, 30, 35 y 40 entrando la
alimentacion al plato 20, se vario la relaciéon molar de reflujo y se mide recuperacion de

etanol en domo y la carga térmica. Las Figuras 4.52 y 4.53 muestran éste analisis.
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Figura 4.52 Recuperacion de etanol en C1 en funcion de relacion molar de reflujo con distinto
namero de platos. Esquema con etilen-glicol.
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La carga térmica depende solo del reflujo, pues ésta no varia con el niumero de platos,
razén por la que se fijan 40 platos para asegurar que todo el etanol se vaya por el domo
de C1. Se busco que el plato de alimentacion estuviera lo mas abajo posible, pues al

subir la entrada, aumenta Qg;

Se determinaron 40 platos, la alimentacion entra al plato 20 y una relacion molar de
reflujo (L/D) de 3. Se fij6 un destilado de 1 kmol/hr. Aunque entra 0.8 kmol/hr de etanol,
se tiene que fijar un flujo mayor debido al contenido de agua que debe salir, si es
menor a 1 kmol/hr, se pierde alcohol por el fondo, pues por el domo se logra una

concentracion cercana al azeotropo.

240

235 /.,l_
230 A

25 e
—~ 220 /

3
£ 215 7 ——N=30
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200 =
o«
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190

29 33 37 41 45 49 53 57 6.1 65
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Figura 4.53 Carga térmica en hervidor de C1 en funcion de reflujo con distinto nimero de
platos. Esquema con etilen-glicol.

La Figura 4.54 muestra el perfil de composiciones del vapor, se observa que por el
domo sale una composicion cercana al azeotropo 89.33% de etanol (Aspen Plus,
Modelo UNIFAC). Por el fondo no se pierde etanol, sale solo el agua.

La Figura 4.55 muestra el perfil de composiciones del liquido, se muestra como por el

fondo solo sale agua, y todo el etanol de la alimentacion sale por el domo.
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Figura 4.54 Perfil de composiciones fase vapor a 1 atm de la columna C1.
Esquema con Etilen-glicol.
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Figura 4.55 Perfil de composiciones fase liquida a 1atm de la columna C1.
Esquema con Etilen-glicol.

Para la columna C2, se busca encontrar numero de platos, plato de alimentacion, flujo y
temperatura del etilenglicol que logre separar el etanol por el domo, y obtener la pureza

deseada de 99.5% masa con la menor carga térmica posible. Se observa en Figura
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4.56 que a partir de 24 platos, la pureza no aumenta significativamente al aumentar

namero de platos, pero para asegurar que no haya perdidas de etanol por el fondo, se

fijaron 32 platos pues la carga térmica en hervidor no aumenta al aumentar el nimero

de platos como se observa en Figura 4.57. El destilado de C1 entra al plato 22 de C2.
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Figura 4.56 Pureza de Etanol obtenida en funcion de relacién molar de reflujo en C2.
El flujo molar del destilado 0.795 kmol/hr. Esquema con etilen-glicol.
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Figura 4.57 Carga térmica hervidor C2 en funcién de reflujo con distinto numero de platos.
Esquema con Etilen-glicol.
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Se fij6 una temperatura del solvente de 373.15 K, pues a mayor temperatura que entre
el solvente, menor es la carga térmica, pero entre méas fria este la corriente de
etilenglicol, menos etanol se va por el fondo. Se encontré que a 373.15K la perdida de
etanol por el fondo de C2 es insignificante (0.00001437Kg/hr).

Se busco la minima cantidad de etilenglicol que logre la separacion de etanol deseada,
para disminuir el requerimiento energético en C2, ésta se encontré de 0.5 kmol/hr, al
disminuir mas el flujo, se aumenta la cantidad de etanol perdida por el fondo. La Figura

4.58 muestra la disminucion en Q.

38 /
37

36 ’/Tr
35

0 0.5 1 1.5 2
kmol/hr S

Figura 4.58 Carga térmica en hervidor de C2 en funcion de flujo de etilenglicol.

Las Figuras 4.59 y 4.60 muestran el perfil de composiciones de vapor de la columna
C2, se observa que el etilenglicol cambia la volatilidad relativa de la mezcla etanol-agua
y se logra separar puro etanol por el domo, mientras que el componente pesado,

etilenglicol sale por el fondo junto con el agua que sali¢ en el destilado D1.

La tercera columna C3 es para recuperar el agente de separacion, el etilenglicol para
recircularlo, por lo que éste se debe recuperar al maximo. Las Figuras 4.61 y 4.62

muestran como se determinaron 15 platos, plato de alimentacion 11, una relacién molar
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L/D de 1.5, con un destilado fijo de 0.206 kmol/hr para asegurar que el agua se vaya

por el domo.
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Figura 4.59 Perfil de composiciones del vapor de la columna C2 a 1 atm.
Esquema con Etilen-glicol.
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Figura 4.60 Perfil de composiciones fase liquida de la columna C2 a 1 atm.
Esquema con Etilen-glicol.
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En la figura 4.61 se observa que la separacién depende mas del reflujo que del numero

de platos, las curvas casi coinciden, pero es con 15 platos y L/D de 1.5 que se logra la

mayor separacion con una carga térmica baja en hervidor. La Figura 4.62 muestra como

varia el requerimiento energético del hervidor en funcion de reflujo, las curvas de 10, 15

y 20 platos coinciden.
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Figura 4.61 Recuperacion de etilenglicol en C3 en funcién de relacion molar L/D.
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Figura 4.62 Carga térmica en hervidor de C3 en funcion de reflujo con 10, 15 y 20 platos.
Esquema con Etilenglicol.
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La Figuras 4.64 y 4.65 muestran los perfiles de composiciones de vapor y liquido en la
columna 3, se observa que ya no hay etanol, que el agua se va por el domo, como la

cantidad de agua es pequefia, el reflujo es pequerio.
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Figura 4.63 Perfil de composiciones de vapor, columna C3 a 1 atm. Esquema con Etilen-glicol.
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Figura 4.64 Perfil de composiciones del liquido, columna C3 a 1 atm. Esquema con Etilen-
glicol.
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Las Tablas 4.10, 4.11 y 4.12 muestran las corrientes y los requerimientos energéticos

de este esquema de separacion.

Tabla 4.10 Corrientes de Figura 4.51. F=100 kmol/hr. S= 0.5 kmol/hr.

Flujos Kg/hr Etanol Agua Etilen-glicol T(K)
F 36.47 1787.26 0 298.15
D1 36.47 3.75 0 351
Bl 0 1783.51 0 373
S 0 0 31 373.15
D2 36.47 0.037 0.074 3515
B2 0 3.71 30.96 409.5
D3 0 3.71 0.00096 373.2
B3 0 0.02 62.053 470.2
Tabla 4.11 Fracciones masa de las corrientes de Figura 4.51.
F D1 B1 S D2 B2 D3 B3
Etanol 0.02 0.907 0 0 0.997 0 0 0
Agua 0.98 0.09 1 0 0.001 0.107 0.9997 |0.00001
Etilen-glicol 0 0 0 1 0.002 0.893 0.0003 |[0.99999

Tabla 4.12 Cargas térmicas Y flujos en los equipo de la Figura 4.51 con etilen-glicol. P = 1 atm.

Carga Térmica Flujos Relacién molar
(KW) (kmol/hr) de reflujo

C1 Condensador -44 D1=1 L/D=3
N=40 Hervidor 198 B1=99 V/B =0.18

C2 Condensador -34.8 D2=0.8 L/D=3
N=32 Hervidor 35.85 B2=0.705 VIB=4.1

C3 Condensador -5.8 D3=0.21 L/D=1.5
N=15 Hervidor 7.29 B3=0.05 V/B =0.49

C -2.4 0.5

En la tabla 4.12 se observa que al igual que en los otros tres esquemas, la mayor carga

la presenta el primer hervidor, sin embargo las cargas resultan mucho menores a las

encontradas en los esquemas de extraccion liquido-liquido. Es decir, se requiere menos

calor para evaporar el agua de la alimentacion al esquema, que extraer el etanol con

solvente, para posteriormente separar el poco etanol del solvente.
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4.7 Destilacion extractiva con n-octano

Se estudia la destilacién extractiva con n-octano como una alternativa porque un uso
del producto deseado que es el bioetanol es mezclarlo con gasolina para hacer ésta
menos contaminante, y como el n-octano es un componente de la gasolina, la mezcla
obtenida de la destilacion extractiva no necesita separacion. Ademas, (Chianese and
Zinnamosca, 1990) proponen a la gasolina como el solvente a utilizar en destilacion

extractiva, la gasolina invierte la volatilidad de la mezcla agua-etanol.

Se observa en la Figura 4.65 que el n-octano no serviria para obtener etanol puro por
extraccion liquido-liquido debido a la presencia de un azedbtropo etanol-n-octano,
ademas de que el residuo tendria contenido de etanol por el comportamiento del
equilibrio liquido-liquido que se observa en las lineas de unidn, las cuales tienen un
comportamiento similar a las de la mezcla con n-dodecano (Figura 4.33) al ser un
alcano también, esto implicaria grandes cantidades de solvente en la extraccion liquido-

liquido.

El diagrama de la Figura 4.65 muestra que la mezcla ternaria presenta tres regiones de
destilacién, tres azedtropos binarios y uno triple con punto de ebullicion bajo.

0.050.10.150.20.25030.25¢40.450.50.550.60650.70.750 80 §5090.9%
N-QCT41
Figura 4.65 Diagrama ternario agua-etanol-n-octano. Modelo UNIFAC. %Masa.

Punto de ebulliciébn normal n-octano 125.69°C.
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La Figura 4.66 muestra el esquema propuesto, la mezcla problema se concentra en la
columna C1, se elimina la mayor parte del agua por el fondo, el destilado D1 pasa a la
columna de destilacion extractiva donde se alimenta el n-octano en el plato superior, la
mezcla de las corrientes del n-octano y D1 caen en la regidn de destilacion en la
esquina inferior derecha de la Figura 4.65, por lo que por el domo se obtiene una
mezcla ternaria que se encuentra en la regién de formacién de dos fases liquidas, éstas
se separan en un tanque y la fase con mayor contenido de agua se recirculaa Cly la

fase con n-octano se recircula a C2.

Figura 4.66 Destilacion extractiva con n-octano. F= 100 kmol/hr S=1.2 kmol/hr

Por el fondo de C2 se obtiene una mezcla con la mayor parte de etanol y el n-octano,
esta composicion esta practicamente en el lado derecho del triangulo de la Figura 4.65,
B2 pasa a la columna C3 donde se obtiene por el domo una mezcla binaria de etanol-n-
octano cercana a la composicion del azedétropo etanol-n-octano a 76.66°C y un
porcentaje masa de etanol de 68.02% (Aspen Plus Modelo UNIFAC).

El fondo B3 contiene el n-octano para la recirculacién a C2, parte de éste se va por el
domo por lo que se necesita reponer n-octano para completar el solvente necesario en
la columna C2, B3 se enfria un poco para que no se evapore mucho liquido al entrar a
C2. El destilado D3 es la corriente que contiene el producto deseado, una mezcla de

etanol y n-octano que puede mezclarse con gasolina para su uso como combustible.

Otra opcidn es considerar como producto del proceso la corriente B2, que solo contiene

n-octano y etanol, en este caso no se tiene n-octano para su recirculacion.
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Para determinar numero de platos y reflujo en C1, se tomaron los mismos parametros
de C1 en el esquema de la destilacion extractiva con etilen-glicol, 40 platos, la
alimentacion entra al plato 20 y una relacion molar de reflujo de 3, solo se aument6 un

poco el flujo del destilado pues parte de D2 entra a esta columna.
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Figura 4.67 Perfil de composiciones del vapor de la columna C1. Esquema con n-octano.
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Figura 4.68 Perfil de composiciones del liquido de la columna C1. Esquema con n-octano.
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Las Figuras 4.67 y 4.68 muestran los perfiles de composicién de vapor y de liquido de
la columna C1, en ésta se concentra la alimentacién, por el domo sale etanol

concentrado con composicion cercana al azeo6tropo y por el fondo solo sale agua.

Para la columna C2 de destilacion extractiva, se busca que la menor cantidad posible
de agua salga por el fondo, por lo que se busca la relacién molar de reflujo y nUmero de
platos con los que se logra esta separacion. Las Figuras 4.69 a 4.74 muestran el
analisis del reflujo y requerimientos energéticos en hervidor con 16, 20 y 28 platos y con

3 flujos distintos del agente separador, el n-octano.

Se observa que a mayor flujo de solvente, menos agua sale por el fondo de C2, esto es
porque la mezcla esta mas cerca de la esquina inferior derecha de la Figura 4.65 y la
composicién del destilado cae en la region donde la fase acuosa tendra la mayor
cantidad de agua.
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Figura 4.69 Contenido de agua en la corriente de fondo C2 en funcién de reflujo.
S (Kmol/hr n-octano). N=16

A menor reflujo, menos agua se va por el fondo, por lo que se selecciona una relacién

molar L/D de 3, que es la minima posible en la columna.
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Figura 4.70 Carga térmica en hervidor en C2 en funcion de reflujo. N=16
S (Kmol/hr n-octano)

En la Figura 4.70 se observa que es ligeramente menor la carga a mayor flujo de
solvente, por lo que se fija el flujo de solvente en 1.2 kmol/hr de n-octano. Las Figuras
4.71 a 4.74 muestran el mismo analisis para 20 y 28 platos. A menor cantidad de 16
platos y relacion molar de reflujo menor de 3, no se lleva a cabo la destilacion

extractiva.
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Figura 4.71 Contenido de agua en la corriente de fondo C2 en funcion de reflujo.
S (Kmol/hr n-octano). N=20
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Figura 4.72 Carga térmica en hervidor en C2 en funcion de reflujo.
S (Kmol/hr n-octano). N=20

Las Figuras 4.71 y 4.72 para 20 platos no presentan gran variacion al compararlas con
4.69 y 4.70 para 16 platos, se observa que al menor reflujo, L/D de 3 se logra separar
mas agua de la mezcla producto. Las Figura 4.73 y 4.74 muestran el andlisis para 28
platos.
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Figura 4.73 Contenido de agua en la corriente de fondo C2 en funcién de reflujo.
S (Kmol/hr n-octano). N=28
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Figura 4.74 Carga térmica en hervidor en C2 en funcion de reflujo.
S (Kmol/hr n-octano). N=28

El comportamiento es muy similar al variar el nimero de platos, la mejor separacion se
logra con el menor contenido de agua en el fondo de la columna C2, por lo que se fijan
28 platos , la carga del hervidor es ligeramente superior que con 16 platos (14.76 KW vs
14.36 KW), pero se logra eliminar mas agua (salen 0.02 vs 0.04 Kg/hr en B2).
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Figura 4.75 Perfil de composiciones de vapor de la columna C2. Esquema con n-octano
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Figura 4.76 Perfil de composiciones del liquido de la columna C2. Esquema con n-octano.

Las Figuras 4.75 y 4.76 muestran los perfiles de composicion de vapor y liquido, se

observa que por el domo sale una mezcla ternaria de n-octano, etanol y agua, toda el

agua se eliminaen D2 .

Para determinar el nimero de platos y reflujo en la tercera columna para recuperar el

etanol por el domo se llevan a cabo tres grupos de simulaciones.
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Figura 4.77 Recuperacion de etanol por el domo en funcién del nimero de platos en C3 con
distintas relaciones molares R (L/D). Esquema con n-octano.
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Se fijan tres relaciones de reflujo L/D, 0.01, 0.001 y 0.0002, se vario el numero de platos

y se mide recuperacion de etanol y carga térmica. Las Figuras 4.77 y 4.78 muestran los

resultados.
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Figura 4.78 Carga térmica hervidor C3 en funcion de niumero de platos con varias relaciones
molares de reflujo R (L/D). Esquema con n-octano.

Como se busca el menor requerimiento energético, la relacion molar de reflujo se fija en

0.0002 y para lograr una buena recuperacion de etanol se fijan 12 platos, el plato de

entrada se fija en plato 6, si se alimenta mas arriba se incrementa ligeramente el

requerimiento energético y si se alimenta mas abajo, se pierde etanol por el fondo.
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Figura 4.79 Perfil de composiciones de vapor de la columna C3.Esquema con n-octano.
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Figura 4.80 Perfil de composiciones del liquido de la columna C3. Esquema con n-octano.

Las Tablas 4.13, 4.14 y 4.15 muestran los flujos de las corrientes, fracciones masa y

requerimientos energéticos del esquema de la Figura 4.66.

Tabla 4.13 Corrientes de Figura 4.66. F=100 kmol/hr. S= 1.2 kmol/hr.

Flujos Kg/hr Etanol Agua n-octano T(K)
F 36.47 1787.3 0 298.15
D1 38.35 4.82 0.0127 351.46
Bl 0 1787.24 0 373.17
S 0 0 137.08 373.15
D2 1.96 4.8 5.81 333.87
o] 0.089 0.003 5.794 342.7
A 1.875 4,799 0.013 342.7
B2 36.48 0.02 137 350
D3 36.48 0.02 21.38 349.81
B3 0 0 115.7 398.84
B4 0 0 115.7 373.15

El producto deseado es la corriente D3, una mezcla al 63 % de etanol y 37% de n-
octano. Por el fondo de la columna C3, se obtiene n-octano puro para poder recircularlo

a la columna extractiva C2.
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Tabla 4.14 Fracciones masa de las corrientes de Figura 4.66.

F D1 B1 S D2 (0] A B2 D3 B3 B4
Etanol 0.02 |0.8881 0 0.156 | 0.015| 0.28| 0.21 0.63 0 0
Agua 0.98 |0.1116 1 0 0.382 | 0.001|0.718 0 0 0 0
n-octano 0 0.0003 0 1 0.462 | 0.984(0.002| 0.79 0.37 1

Tabla 4.15 Cargas térmicas y flujos en los equipo de la Figura 4.66 con n-octano. P = 1 atm.

Carga
Térmica Flujos Relacién molar
(KW) (kmol/hr) de reflujo
C1 Condensador -48.6 D1=1.1 L/D=3
N=40 Hervidor 202.8 B1=99.2 V/B =0.18
C2 Condensador -16.5 D2=0.36 L/D=3
N=28 Hervidor 14.8 B2=2 V/B = 0.7
C3 Condensador -10.45 D3=0.98 L/D = 0.0002
N=12 Hervidor 14 B3=1.01 V/B = 1.44
C -2.18 1.01

La corriente B2 puede ser el producto del proceso, una mezcla con 21% masa de etanol
y 79% masa de n-octano que puede usarse como combustible. En este caso, tendria

qgue usarse continuamente n-octano fresco.

En el apéndice F se muestran los perfiles de temperaturas, Yy flujos masicos de las
columnas de destilacion del proceso de destilacion extractiva de la Figura 4.65 con el
solvente n-octano. Los perfiles de la columna C1 presentan zonas donde no se aprecia
un cambio aparente en las variables, esto es porque los cambios son muy pequefios.

La Figura 4.52 muestra porque el numero de platos es grande.

Al observar las cargas térmicas de los tres hervidores, encontramos que es ligeramente
menor el requerimiento con n-octano que con etilenglicol. La diferencia principal en los
dos esquemas de destilacion extractiva, es que con etilenglicol se obtiene solo etanol y
no se ocupa solvente fresco, mientras que para con n-octano se obtiene una mezcla de

etanol y si se requiere solvente fresco en el proceso.
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4.8 Discusion de resultados de esquemas con destilacién extractiva

La Figura 4.81 muestra los requerimientos energéticos totales en los hervidores de las

tres columnas de destilacion de los esquemas propuestos en las Figuras 4.51 y 4.66.

242

240
| 238
236
234
232
230
228
226

w + + © S O

n-octano etilen-glicol
Solvente

Figura 4.81 Comparacion de los requerimientos energéticos en los hervidores de las tres
columnas para los dos esquemas propuestos. Produccion de Etanol =0.8 kmol/hr.

Aunque el proceso de separacion con destilacion azeotrépica parece mas atractiva que
la extraccién liquido-liquido, la separacion con n-octano requiere el 79% de la energia
gue produciria los 0.8 kmol/hr de etanol (294 kw) y si la separacion se lleva a cabo con
etilenglicol se requiere el 82% de los 294 kw que se pueden obtener al quemar el
etanol que se obtiene. Se recomienda entonces utilizar otro método de separacion que

requiera menos energia.

Sin embargo se debe recordar que el uso de etanol como combustible al mezclarlo con

gasolina tiene fines ecolégicos mas que econdémicos.
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Conclusiones

La conclusion general de este trabajo es que la extraccion liquido-liquido es un método
técnicamente viable para deshidratar la mezcla agua-etanol que resulta de procesos
biolégicos de fermentacion, pero para mezclas con tan bajas concentraciones de
alcohol procedentes de materiales lignoceluldsicos, los requerimientos energéticos se
elevan mucho y no representa una alternativa atractiva a usar. Los alcoholes dodecanol
y heptadecanol presentan mejor comportamiento en la extraccion liquido-liquido que el
alcano dodecano. El esquema con dodecanol requiere 84 955 KJ/Kg de etanol obtenido
y el esquema con heptadecanol 145 595 KJ/Kg, mientras que el proceso con n-
dodecano requiere 484 564 KJ/Kg etanol obtenido. El dodecanol presenta ventajas

sobre el heptadecanol por tener menor peso molecular.

Para la extraccion liquido-liquido, el requerimiento mayor es para la deshidratacién de
la mezcla etanol-solvente-agua, en la primera columna de destilacion. En el esquema
con 1l-dodecanol, se consume el 67% del requerimiento total en la columna C1, en el
esquema con 1-heptadecanol se consume el 51% del total, mientras que parar el
esquema con n-dodecano se ocupan 87%.

Las investigaciones reportadas por Bhownath (2008) sugerian que era posible separar
alcoholes ligeros del agua con n-dodecano. Posteriormente Avilés et al. (2012)
realizaron un estudio que reforzaba la idea de que el uso del n-dodecano para
deshidratar la mezcla de alcohol representaba un proceso atractivo en la reduccién de
requerimientos energéticos. Sin embargo, los estudios realizados no contaban con un
modelo termodinamico adecuado a la realidad del comportamiento del equilibrio liquido-
liquido. Lo anterior es confirmado por Lasich y colaboradores (2011) donde reportan un

comportamiento termodinamico similar al usado en esta tesis. (Figura 4.33).

La destilacion extractiva es un proceso de separacion que presenta menores
requerimientos de energia, utilizando solvente etilenglicol en esquema simulado en este

trabajo, se requieren 23 810 KJ/Kg etanol; y con n-octano para obtener una mezcla
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combustible con bioetanol, se requieren 22 855 KJ/Kg etanol en el esquema propuesto.
Sin embargo, no resulta conveniente al comparar las cifras con el poder calorifico del
etanol de 29 000 KJ/Kg. Se recomienda hacer un estudio para encontrar la
concentracion de etanol en agua, a partir de la cual, éste método de separacion ofrece
verdadera ventaja en el consumo de energia. Asi como hacer investigacion para elevar

la concentracion de etanol obtenido a partir de materiales lignoceluldsicos.

En la destilacion extractiva, el mayor requerimiento energético se encuentra en la
columna concentradora de la mezcla agua-etanol, para el esquema con etilenglicol se
ocupa el 82% del requerimiento total en la primera columna C1, y para el esquema con

n-octano, se ocupa el 88% del requerimiento energético total en la primera columna.

La creciente demanda de bioetanol y la tendencia actual de obtencién a partir de
materias primas de segunda generacion hace necesario seguir buscando métodos de

separacion que reduzcan el costo de obtencion de este biocombustible.

Se sugiere estudiar la destilacion extractiva con gasolina para separar el bioetanol, el

producto seria una mezcla gasolina-etanol lista para usarse como combustible.
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APENDICE A

Tablas de propiedades fisicas de alcoholes

Tabla A.1 Solventes estudiados por Offeman et al. (2005)

Solvente densidad Sol.en agua Punto de [EtOH]aq Kpe a
(gr/icm3) (Yopeso) eb(-C) equilibrio

1-heptanol 0.8219%¢ 0.17 176.4 3.85 0.83 12.4
1-octanol 0.8262%¢ 0.054 195.1 3.85 0.73 12.3
1-nonanol 0.8273°°¢ 0.014 213.3 3.89 0.63 12.6
1-decanol 0.8298*¢ 0.0037 231.1 3.99 0.57 12.5
1-undecanol 0.8298°°¢ 0.0019 243 4 0.47 12
1-dodecanol 0.8309°*¢ 0.0004 259 4.2 0.45 12.2
2-etil-1-butanol 0.8326*° 0.4 147 3.4 0.96 15.6
2-etil-1-hexanol 0.8219%°¢ 0.088 184.6 3.9 0.69 19.5
2-octanol 0.8193*¢ 0.112 180 3.8 0.77 15.4
3-etil-3-pentanol 0.8407%%¢ 1.7 142 3.6 0.99 13.5
dibutilftalato 1.0465°°¢ 0.0011 340 4.66 0.095 18
tributil fosfato 0.9727%¢ 0.028 289 3.5 0.76 10.5

Tabla A.2 Alcoholes ciclicos y aromaticos estudiados por Offeman et al. (2005)

Solvente densidad Solubilidad en Punto de Koe o
(gr/cm3) agua (% peso)  ebullicién(-C )

1-metilciclohexanol 0.919°° 0.558 155 0.93 10
3-metilciclohexanol 0.914%¢ 0.599 167 0.86 10.2
2-etilciclohexanol 0.906%°¢ 0.202 181 0.67 15.1
3-fenil-1-propanol 0.995°°¢ 0.568 235 0.65 9.3
1-fenil-2-propanol 0.973°¢ 220 0.7 8.9
2-fenil-2-propanol 0.973%°¢ 0.714 202 0.75 11.5
2-fenil-2-butanol 0.977%° 0.61 15.1
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Tabla A.3 Alcoholes sin ramificaciones estudiados por Offeman et al. (2005)

Solvente densidad Solubilidad en Punto de Kpe (o8
(gr/cm3) agua (% peso) ebullicion(-C )

1-heptanol 0.822%¢ 0.167 176 0.88 12.4
1-octanol 0.826°°¢ 0.054 196 0.73 12.3
1-nonanol 0.827%¢ 0.014 213 0.63 12.6
1-decanol 0.830%¢ 0.0037 231 0.57 12.5
1-undecanol 0.830%¢ 0.0019 243 0.47 12
1-dodecanol 0.831%¢ 0.0004 259 0.45 12.2
2-hexanol 0.816%¢ 1.37 140 1.03 12.2
2-heptanol 0.817%¢ 0.327 159 0.86 13.5
2-octanol 0.819%¢ 0.112 180 0.77 15.4
2-nonanol 0.847%¢ 0.026 193 0.61 14.6
2-decanol 0.825%¢ 0.825 211 0.55 15.1
2-undecanol 0.82719° 0.827 228 0.46 15.2
3-pentanol 0.820%¢ 0.82 116 1.29 12.3
3-hexanol 0.818%¢ 1.61 135 1.06 17.1
3-heptanol 0.823%¢ 0.4 157 0.86 19.3
3-octanol 0.826°°¢ 0.138 171 0.74 21.8
3-decanol 0.8273°C L L 0.51 22
4-heptanol 0.818%¢ 0.47 156 0.76 20.1
4-octanol 0.819%¢ 1.53 176 0.64 22.8
4-nonanol 0.828%¢ 0.0374 192 0.55 23.8
4-decanol 0.826°°¢ 0.0168 210 0.45 25
5-nonanol 0.836°¢ 0.046 193 0.54 25
5-undecanol 0.829%¢ - 229 0.4 27.3
6-undecanol 0.833%°¢ — 228 0.4 28.2
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Tabla A.4 Alcoholes ramificados estudiados por Offeman et al. (2005)

Solvente densidad Solubilidad en Punto de Kbe [
(gr/cm3) agua (% peso) ebullicion(-C )

2-metil-1-butanol 0.815%¢ 2.97 128 1.16 11.6
3,3-dimetil-1-butanol 0.844™° 0.756 143 1.08 13.3
2-etil-1-butanol 0.833%¢ 0.4 147 0.96 15.6
2-metil-1-pentanol 0.826%¢ 0.6 149 0.92 13.7
3-metil-1-pentanol 0.824%°¢ 0.43 153 0.93 11.8
4-metil-1-pentanol 0.813%¢ 0.76 152 0.95 11.4
2-propil-1-pentanol 0.830%° 0.11 0.61 18.6
2-etil-1-hexanol 0.832°%¢ 0.088 185 0.69 19.5
2-butil-1-octanol 0.833%¢ 147 0.36 24
2-metil-2-pentanol 0.835¢ 3.24 121 1.05 9.2
4-metil-2-pentanol 0.807%¢ 1.64 132 1.02 13
2-metil-2-hexanol 0.812%°¢ 9.7 143 0.97 12.1
6-metil-2-heptanol 0.803%° 0.1713 174 0.72 14.6
2-metil-2-nonanol 0.6 15.3
2-metil-3-pentanol 0.824%°¢ 2 127 1.13 17.2
3-metil-3-pentanol 0.829%¢ 4.3 122 1.21 9.8
2,2-dimetil-3-pentanol 0.825%¢ 0.82 135 0.81 20.1
2,4-dimetil-3-pentanol 0.829%¢ 0.7 139 0.85 19
3-etil-3-pentanol 0.841%¢ 1.7 142 0.99 13.5
2-metil-3-hexanol 0.841°%¢ 0.57 143 0.8 19.8
2,2-dimetil-3-hexanol 0.834°%°¢ 0.43 156 0.62 24.1
3,7-dimetil-3-octanol 0.826>° 0.04 0.57 18.9
2-metil-4-heptanol 0.821%¢ 0.161 164 0.61 22.8
4-metil-4-heptanol 0.825%¢ 0.337 161 0.68 16.5
2,6-dimetil-4-heptanol 0.811%¢ 0.0445 174 0.35 27.6
4-propil-4-heptanol 0.834*'¢ 0.046 191 0.45 24.1
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Tabla A.5 Solventes 4cidos estudiados por Offeman y colaboradores (2010).

Solvente No. de Punto de Densidad Solubilidad Koe o
Carbonos ebullicién (°C) relativa 20/20°C  en H,O mg/lt’™

Acido octanoico 8 237 0.91 789 %° 0.652 13.8
2-Butil-1-octanol 12 147 0.84 8% 0.36 24.2
Acido 2-butil-octanoico 12 230 0.89 0.265 32
2-Hexil-1-decanol 16 195 0.84 0.269 27.7
Acido Iso-palmitico 16 268 0.88 0.169 37.7
cis-9-octadecen-1-ol 18 207 0.85 0.306 16.1
Acido oleico 18 195 0.89 0.18 26.7
Alcohol iso-estearilico 18 306 0.85 0.248 324
Acido iso-esteérico 18 320 0.88 0.151 42.4
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APENDICE B

Gréficas del proceso Extraccion Liquido-Liquido con 1-Dodecanol

1 Temperature
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Figura B.1 Perfil de temperaturas de la columna deshidratadora C1. Figura 4.1.
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Figura B.2 Flujos masicos en columna deshidratadora C1. Figura 4.1.
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Figura B.3 Perfil de temperaturas de la columna C2. Figura 4.1
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Figura B.4 Flujos masicos en columna C2. Figura 4.1.
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APENDICE C

Gréficas del proceso Extraccion Liquido-Liquido con 1-heptadecanol
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Figura C.1 Perfil de temperaturas de la columna deshidratadora C1. Figura 4.1.
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Figura C.2 Flujos masicos en columna deshidratadora C1. Figura 4.1.
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Figura C.3 Perfil de temperaturas de la columna C2. Figura 4.1.

(=]
L T T T T T
—_——
Vapor Flow
a o
Liquid F low
o
(3]
o
o
©
%O
<
i} T
—
—
—~— |
—
\\
e
\\
O_ —
wn —
|
~
\\
—
\ —
—
—
—
—
S Ne —
— 1
— | +—
\\\ L—1"1
——1 | I
— | —+—1
N | ——
— 1
——
| -

0.0 1000.0 2000.0 3000.0 4000.0 5000.0 6000.0 7000.0 8000.0 9000.0 10000.0 11000.0 12000.0 13000.0 14000.0 15000.0 16000.0 17000.0 18000.0

Flujo kg/hr

Figura C.4 Flujos masicos en columna C2. Figura 4.1.
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APENDICE D

Gréficas del proceso Extraccion Liquido-Liquido con n-dodecano
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Figura D.1 Perfil de temperaturas columna 1 C1. Figura 4.1.
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Figura D.2 Perfil de flujos masicos de C1. Figura 4.1.
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Figura D.3 Perfil de temperaturas de columna 2, C2. Figura 4.1.
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APENDICE E

Gréficas del proceso de destilacion extractiva con etilen-glicol
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Figura E.1 Perfil de temperaturas columna C1. Figura 4.51, a 1 atm.
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Figura E.2 Perfil de flujos masicos columna C1. Figura 4.51a 1 atm.
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Figura E.3 Perfil de Temperaturas de la columna C2. Figura 4.51 a 1 atm.
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Figura E.5 Perfil de temperaturas de la columna C3. Figura 4.51.
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APENDICE F

Gréficas del proceso de destilacion extractiva con n-octano
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Figura F.1 Perfil de temperaturas de la columna C.1 de Figura 4.66 1 atm.

I
—®——— Vapor Flow

6.0

—=  |jquid Flow

11.0

16.0

Etapa
21.0
p

26.0

310

36.0

Ll

[ I

0.0 200.0 400.0 600.0 800.0 1000.0 1200.0 1400.0 1600.0 1800.0 2000.0 2200.(
Flujo kg/hr

Figura F.2 Perfil de flujos masicos de columna C1. Figura 4.66.
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Figura F.3 Perfil de temperaturas de la columna C2. Figura 4.66
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Figura F.5 Perfil de temperaturas de la columna C3. Figura 4.66.
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