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RESUMEN
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Gerardo Rangel Zavala
Diciembre del 2007
Licenciatura en Ingenieria Quimica
Dirigido por: Dr. Agustin Jaime Castro Montoya

El presente trabajo abordara sobre la deshidrataciéon a través de la
simulacién del proceso de destilaciéon extractiva de etanol anhidro azotrépico
utilizando glicerol, etilenglicol y furfural como agentes de separacién. Las
simulaciones fueron realizadas con el simulador de procesos Aspen Plus, de
Aspen Tech version 11.1. El proceso simulado involucra una columna de
destilacién, una deshidratadora y una de recuperaciéon de solvente. En este
trabajo se muestran la comparacién de diferentes solventes (etilenglicol, furfural y
glicerol) para deshidratar el etanol. Partiendo de una mezcla diluida de etanol en
agua se desarrollan las diferentes alternativas, se realiza un estudio donde se
consideran como variables de busqueda: el numero de platos, la localizacién de
las corrientes de alimentacién y relacién de reflujo de cada una de las columnas
con el objetivo de minimizar los costos totales anuales de operacion para lograr
una corriente con una concentracién 99% molar de etanol. Para el calculo de los
costos totales anuales se considera la aportacion del costo de inversiéon (columnas
e intercambiadores de calor) y el costo total de energia requerida y se amortiza la
inversiéon para un periodo de tres afios. Con etilenglicol, furfural y glicerol es
posible deshidratar el etanol, lograndose una mejor separacioén con el primero de
ellos y ademds es el que presenta menor costo total anual comparado con los
demas solventes, sin embargo, no se debe descartar que se use glicerol ya que es
de origen natural y quiza en un futuro su costo disminuya considerablemente.
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1. INTRODUCCION.

11 MOTIVACION.

En el mundo se construye dia a dia algo nuevo, la industria presenta
nuevos proyectos, el mundo se esta adaptando a cualquier cambio, y uno de los
principales lo son los bio-combustibles ya que la tendencia en el mundo moderno
es el remplazar los combustibles fésiles no renovables como lo son el petréleo del
cual existe un consumo masivo en el mundo actual y una gran sustituto es el etanol
anhidro, en paises como Estados Unidos , Brasil ya estdn dando oportunidad al
paso de este combustible renovable ya que estados Unidos es el pais con mayor
gasto anual de energia. El etanol se obtiene principalmente de granos de maiz,
trigo por mencionar los principales granos, los cuales pasan a un proceso de
fermentaciéon para después separar el etanol anhidro mediante uno de las
operaciones maés utilizadas como lo es la destilaciéon extractiva.

La separacion de una mezcla se puede clasificar en 5 técnicas industriales
diferentes (Seader, Henly 2006) las cuales se muestran en la figura 1.1 La mas
comun de ellas implica la generacién de una segunda fase (vapor, liquida o sélida)
la cual se lleva acabo mediante la transferencia de energia o por reduccién en la
presiéon. Una segunda técnica y que es la que llevare acabo en este trabajo es la
adicion de un solvente (glicerol, etilenglicol y Furfural). Existen otras técnicas que
estin en desarrollo y que presentan un crecimiento importante como la que
adiciona una fase sélida.

A pesar que la destilaciéon consume casi el total de la energia (95%) para la
separacion de mezclas en la industria quimica de procesos, y esto lleva a tener un
elevado costo de energia lo que representa un gasto importante, y es aqui donde
encuentro una motivaciéon para tratar de obtener los costos totales anuales
minimos comparando diferentes solventes como glicerol, etilenglicol y Furfural.
Ya que es importante en un futuro para nuestro pais y el mundo entero, la
importancia de remplazar los combustibles fésiles no renovables por los
combustibles renovables, como también sus diferentes aplicaciones que tiene el
etanol anhidro como se muestra en la figura 1.2. De ahi que obtener un costo
minimo total para que sea factible la produccion de etanol anhidro ya que desde el
siglo pasado se ha pretendido meter vehiculos que funcionen con una mezcla de
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etanol anhidro e hidrocarburos como por ejemplo en EEUA la mezcla E85 ya se
vende en algunos estados de ese pais.
1.- Creacién de fases

Fase 1
Alimentacién
Fase 2

Agente masico

2.- Adicion de fases

Fasel
Adicion

de fases

Alimentacion

Fase 2
3.- Barrera fisica

Fase 1
Alimentacion

Fase 2

4.- Agente Solido

Fase 1

Alimentacion

Agente

solido
Fase 2
5.- Fuerzas externas

Fase 1
Alimentacion

Fase 2
Figura 1.1 Diferentes técnicas generales de separacion.
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- Combustibles
- Disolvente
- Anticongelante

Etanol Anhidro <

- Agente quimico
(Sustituto de la petroquimica)

N

Figura 1.2 Principales aplicaciones del etanol anhidro
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1.2 Revision de la Tesis.

e Capitulo 1.- Introducciéon

e Capitulo 2.- Antecedentes acerca de los diferentes tipos de destilaciéon que
han sido usados para separar diferentes mezclas de componentes, asi como
los diferentes solventes que utilizaremos.

e Capitulo 3.- Metodologia realizada en la simulacién asi como sus
restricciones en el proceso y la simulacién de diferentes alternativas de
solvente (Etilenglicol, furfural y glicerol) en la separacién y optimizaciéon de
costos.

e Capitulo 4.- Resultados y andlisis de los diferentes solventes utilizados
(numero de etapas totales, etapa de alimentacién, relacién de reflujo y
costos).

e Conclusiones

e Referencias.
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2. ANTECEDENTES.

2.1. Historia del etanol como combustible.

La historia de los biocombustibles liquidos es tan antigua como la de los
mismos combustibles de origen f6sil y los motores de combustion. Asi, cuando
ahora hace més de 100 afios Rudolf Diesel disefi6 el prototipo del motor diesel ya
estaba previsto que funcionara con aceites vegetales. De hecho, en las primeras
pruebas, lo hizo funcionar con aceite de cacahuete. Sin embargo, cuando el
petrdleo irrumpi6 en el mercado era barato, razonablemente eficiente y facilmente
disponible. Uno de sus derivados, el gaséleo, rdpidamente se convirtié en el
combustible més utilizado en el motor diesel.

También cuando Henry Ford hizo el primer disefio de su automévil en 1908,
esperaba utilizar el etanol como combustible. De hecho, de 1920 a 1924, la Standard
Oil Company comercializé un 25 % de etanol en la gasolina vendida en el 4rea de
Baltimore. Sin embargo, los elevados precios del maiz, junto con las dificultades de
almacenamiento y transporte, hicieron abandonar el proyecto. A finales de la
década de los veinte y durante la década de los treinta, se hicierén esfuerzos para
recuperar sin éxito esta iniciativa. A raiz de esta decaida en la utilizacion del
etanol, Henry Ford y diversos expertos unierén fuerzas para promover su
recuperacion. Se construy6 una planta de fermentacién en Atchinson (Kansas) con
un potencial para fabricar 38,000 litros diarios de etanol para automocién. Durante
los afios treinta, mdas de 2,000 estaciones de servicio en el mediano oeste vendierén
este etanol hecho de maiz que lo denominarén “gasol”. No obstante eso, la
competencia de los bajos precios del petréleo obligd al cierre de la planta de
produccién de etanol a mediados de los afios cuarenta. Como consecuencia, se
acab6 el negocio de los granjeros americanos y el gasol fue sustituido
definitivamente por el petréleo.

Durante el transcurso de la historia los bio-carburantes siempre han tenido
la crisis de los recursos petroliferos como motor de desarrollo. Para comentar un
caso actual, a raiz de la destruccion del World Trade Center de New York el
pasado 11 de septiembre de 2001 y los conflictos generados a partir de este hecho,
existe la pugna por los recursos petroleros asidticos. El terrorismo global y la
opresion de los ricos sobre los pobres estan relacionados con la concentraciéon
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territorial de los combustibles fésiles y la dependencia que de ellos tenemos. Una
parte de los denominados biocombustibles se puede considerar como una forma
de energia renovable. Potenciando la producciéon de biocombustibles se contribuye
a redistribuir la riqueza y a minimizar la dependencia de los combustibles fésiles.

El agotamiento de los recursos fésiles, el incremento de las emisiones de
contaminantes (que se sitian por encima de la capacidad de regeneraciéon de los
ecosistemas) y el hecho de que dos terceras partes de las reservas petroliferas estan
en la inestable region del golfo Pérsico claman a gritos la necesidad de encontrar
alternativas energéticas. Las crisis energéticas que sacudieron el siglo XX fueron el
motor para incentivar la bisqueda de nuevas fuentes energéticas. Sin embargo, el
actual modelo energético mayoritariamente basado en las energias fosiles y que
engorda a la economia mundial estd en crisis. Los denominados biocombustibles
han entrado justo cuando se acercaba o se daba un periodo de crisis.

En otros momentos de la historia incidentes, no menos contundentes o
dramaéticos que la caida de las torres gemelas neoyorquinas, han provocado crisis
energéticas mundiales. Octubre de 1973 paso6 a la historia por la aparicién de una
fuerte crisis del petréleo asociada a la cuarta guerra drabe-israeli. Durante este mes,
el precio de la gasolina, que se habia mantenido practicamente constante durante
cinco afios en los paises industrializados, se doblé en cuestiéon de tres meses. El
mundo desarrollado entero se resintié y los sectores mds radicales comenzarén a
defender el ataque militar en los paises arabes para defender sus intereses. La
escasez de este recurso no renovable hizo peligrar el suministro y este hecho
comporto la busqueda de combustibles alternativos a los derivados del petréleo.

A finales de 1979, a raiz de la preocupaciéon que desencadené la primera
crisis del petrdleo, se comercializ6 en EUA la mezcla de gasolina y etanol. Los
combustibles alternativos se convirtierén en la solucién al posible problema que
representaba el agotamiento de los recursos no renovables. Asi, la American Oil
Company y otras empresas abanderadas en el sector comenzaron a comercializar
la mezcla de etanol para diluir la gasolina y aumentar el octanaje. En Brasil, la
crisis del petréleo también tuvo una fuerte repercusion. En este pafis, en el afio 1975
se encauzo el proyecto pro-alcohol, cuyo objetivo era la sustitucion total de los
combustibles de origen f6sil. La alternativa propuesta era el bio-etanol proveniente
de la melaza de la cafia de aztcar. Esta nueva industria permiti6 la creacion de casi
un millon de lugares de trabajo, repartidos en mas de 700 destilerias, en
instalaciones complementarias, en redes de transporte y fabricacién de motores
especificos para estos combustibles, etc.
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La aparicién de una segunda crisis del petréleo relacionada con el principio
de la guerra Irano-Iraqui a principios de la década de los ochenta provocé una
nueva caida en el consumo de petréleo. La extraccion de este combustible
experimenté una importante bajada antes de recuperarse a finales de la década
gracias al abaratamiento del precio del crudo. Esto comport6 el abandono de las
estrategias de cambio energético encauzadas hacia ya unos afios. La década de los
noventa comenzo6 con una nueva crisis. Esta vez derivada de la invasiéon de Kuwait
por Irak. Nuevamente, el precio del petréleo se volvié inestable y caro y los
biocombustibles volvierén a la escena energética de la mayoria de los paises.

Algunas de las medidas tomas en su momento fuerén por ejemplo las que
en el afio 1985 plantaban la introduccién de los biocombustibles en Europa. El
objetivo era sustituir el 25 % del combustible f6sil por bio-etanol. Su aplicacién no
se aprob6 por cuestiones de rentabilidad y costo. Sin embargo, se dedicarén
sustanciosos fondos para la investigacion y desarrollo de estas tecnologias. Una
interesante medida fue la propuesta a través de la directiva, que consistia en la
desgravacion del bio-etanol en valores cercanos a los que gravan los combustibles
fosiles y asi facilitar su competitividad. Esta medida ha tenido aplicaciones
parciales especialmente en Italia, Francia, Alemania y Austria, donde se han
desarrollado experiencias pioneras en el sector. Actualmente existen planes de
fomento tanto para el bio-diesel como para el bio-etanol con el objetivo a nivel de
europa de que los biocombustibles lleguen a significar un 15% del consumo de
combustible.

2.2 Produccion mundial de etanol.

La creciente demanda y la necesidad de obtener combustibles renovables
pondran al etanol en un futuro en una posicién inmejorable. La Figura 2.1 muestra
el crecimiento de la industria del etanol en el mundo el cual dia a dia le da mas
importancia y paises desarrollados estdn invirtiendo econdémicamente en el
desarrollo de tecnologia para el proceso de obtencién de etanol anhidro. Estados
unidos le han dado una gran importancia a la produccién de etanol actualmente
existen 120 instalaciones con una capacidad anual de producciéon mayor a los 6
billones de galones. Ademds también existen 77 plantas en construccién y/o
ampliacién con una capacidad de produccién mayor a la cantidad actualmente
producida (6 billones anuales de galones), en el anexo Il se muestra las plantas
quimicas de produccion de etanol en USA. En la figura 2.2 presenta el crecimiento
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anual que han tenido en paises como Estados Unidos y Brasil, ya que estos paises
son los mas importantes productores de etanol, 70 % de la producciéon mundial la
generan estos paises siendo brasil el mayor productor de etanol en el mundo y
mientras tanto en el anexo III se reporta la produccién de etanol en el mundo y se
puede observar de manera clara que México se encuentra rezagado en este sector
generando una cantidad minima en la produccién mundial de etanol anhidro.

9. 000

8,000 ’/

7,000 a
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Produccion s.0o0 £
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3,000

2,000
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Figura 2.1 Produccién de etanol en el mundo
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2.3 Beneficios del uso de etanol como combustible.

v" Reduce en 20-40% las emisiones de monéxido de carbono (CO) y de
hidrocarburos no quemados.

v' Asi mismo, reduce entre 7% y 10% las emisiones de 6xidos de azufre y de
material particulado.

v" Todo esto representa una ventaja para los habitantes de las principales
ciudades, ello contribuye a atacar un problema critico de contaminacién en
zonas urbanas.

v" Comparado con los combustibles convencionales, tiene el potencial de
producir menos emisiones de contaminantes, en especial emisiones de ciclos
de vida de gases de efecto invernadero; lo cual en otras palabras,
mantendria limpio nuestro medio ambiente.

v" Es un recurso renovable, lo que facilita la dependencia reducida de las
importaciones de petrdleo, obligando a estas una disminucién en el costo.

v Depende a la cantidad que se emplee en la mezcla disminuiria la velocidad,
lo cual no es del todo perjudicial ya que evitaria muchos accidentes de
trafico ; por otro lado si no se quisiera disminuir la velocidad se recomienda
usar en porcentajes del 10% de etanol en el combustible.

v Genera nuevos oportunidades de trabajo no solo para las personas de la
ciudad sino también para campesinos.

« No se puede olvidar que si bien los biocombustibles no son la solucién total
a los problemas de contaminacién pero “si son parte importante de la
solucién”.
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24 Uso mundial de etanol como sustituto de la gasolina

e En Brasil 70-75% de los vehiculos utilizan E24, E20, E24.

o Estudios en Africa sefialan al etanol como una alternativa para paises en
desarrollo.

e Australia cuenta con 20 afios de experiencia empleando E10.

e En algunas localidades de Estados Unidos es obligatorio el uso de gasolina
oxigenada (2-3.5%).

25 ;Que pasa en nuestro pais con la produccion de etanol?

La secretaria de economia dara a conocer en febrero del 2008 el programa de
competitividad para la industria azucarera, que busca diversificar el uso de la cafa
de aztcar y alentar el uso de biocombustibles, para lo cual se construiran dos
plantas de etanol. Los recursos serdn publicos y privados, y también se consideran
plantas de etanol con trigo y maiz como materia prima. El programa estara
consensuado con productores de cafia y representantes de la industria, los
gobiernos estatales, a través de la convencién nacional de gobernadores, y
legisladores.

Una de las principales restricciones de uso de etanol en combustibles es que
PEMEX no tiene un proyecto de conversiéon de plantas de metil terbutil éter a
etanol. La SENER (Secretearia de Energia de la Republica) solicit6, con apoyo y
cooperacion técnica alemana, dos estudios para determinar el potencial y opciones
de uso del etanol en México, ya que se debe identificar la mejor opcién para
producir etanol en México. Las fuentes son diversas y por lo tanto es necesario
estudiar cada una para minimizar costos de inversion, incentivos y asegurar la
produccion.

e La produccion de etanol en México es insuficiente para oxigenar las
gasolinas.
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e Meéxico produce al afio 5 millones de toneladas de aztcar y 56 millones de
litros de etanol.

e PEMEX vendi6 11 mil 25 millones de litros de gasolina en México,
(Monterrey y Guadalajara en 2006.)

e Para cumplir con la especificaciéon de oxigeno en ese volumen (11 mil 25
millones de Its.) de gasolinas se requieren 661.5 millones de litros de etanol.

e 660 MML/afo para oxigenar gasolinas
e 2,305 MML/afio para oxigenar gasolinas en todo el pais

e Para tener mezcla E15, son necesarios 5,760 MML /ano

2.6  Proceso de produccion de etanol.

En la actualidad el etanol se produce principalmente de granos como el
maiz, cafia y trigo. Siendo la cafia y el almidén de maiz los mas importantes en la
produccién de etanol en USA ya que en brasil el etanol se produce generalmente a
partir de cafia.

Para la producciéon de etanol a partir de almidén de maiz existen dos
procesos de produccién de etanol: molido en seco y molido en humedo siendo una
diferencia importante entre uno y otro proceso el tratamiento inicial del grano.

En el proceso de molido en seco para obtener etanol, se recibe el grano
entero de maiz y se muele hasta un tamario especifico de particula, que se procesa
sin ningtn tratamiento de separacién de componentes. Del proceso anterior se
obtiene una harina que se somete a un proceso de licuefaccion con agua y enzimas
(amilasa) a alta temperatura con los objetivos de evitar altos niveles de bacterias y
garantizar la gelitizacion del almidén. Posteriormente pasa a la fase sacarificacion
donde se diminuye la temperatura y se incorpora una nueva enzima (glucamilasa)
para convertir las moléculas de almidén licuado en azucares fermentables, se
corrige el pH con acido sulftirico de manera que la acidez sea la optima para
continuar con el proceso después el flujo se enfria después de ocho horas en un
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intercambiador de calor a una temperatura de 32°C (+- 5°C), luego pasando a la
etapa de fermentacion las levaduras se encargan de convertir los azucares a etanol
con la producciéon simultanea de biéxido de carbono. En esta etapa es muy
importante controlar el pH y el oxigeno para asegurar los niveles de los
microorganismos. El caldo obtenido en la fermentacién, que tiene una
concentraciéon aproximada al 10 % en peso de etanol, es enviada a una columna de
destilacién con una composicién cercana al azeotropo (96 % peso de etanol) esta
corriente alimenta a un sistema de adsorcién con una malla molecular de donde se
obtiene el etanol anhidro (concentracién mayor al 99 % en peso de etanol). Los
subproductos generados, residuos celulésicos y biéoxido de carbono, son
aprovechados para la produccién de alimento para animales y en bebidas
carbonatas respectivamente (Nelly, 2001). En la figura 2.3 se muestra el esquema
béasico de este proceso.

Maiz Molino Fermentador

Licuefaccion y Sacarificacion ‘

Evaporadores

’fi‘)zi

Centrifuga

Area de Interés

]

fﬁ

Etanol Anhidro - Malla Molecular Granos Secos

Figura 2.3 Proceso de molido en Seco.
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Para el proceso de molido en htimedo primero el grano se macera con agua
con el fin de separa compuestos solubles del grano, el licor obtenido en esta etapa
tiene un alto contenido de proteinas y otros nutrientes. Después de la maceracién
se obtiene un germen y la fraccién rica en fibra y se separan por diferencia de
densidades y tamafio de particula. A partir del germen se obtienen grasas por
simple prensado. La fraccion de fibra se mezcla con el agua para llevar acabo la
maceracion y posteriormente se seca la fibra, obteniéndose una preparacion que
sirve como alimento para ganado. El resto de la fraccién sélida resultante se separa
en una fraccion de almidén y otra de proteina (gluten) mediante el uso de técnicas
de centrifugacién. La fraccion de almidén obtenido es sometido a los procesos de
sacarificacion, fermentacion, separacion y purificacion similar al proceso de molido
en Seco. En la figura 2.4 se muestra el diagrama de bloques para este proceso.

Fermentacion Fibra

de germen

Refinamiento
del almibar
Germen
Dextrosa

\ 4

Gluten Himedo Almibar
De Maiz
A 4 \ 4
: . Etanol Almibar de Maiz
Alimento humedo Recuperado

con alto contenido
de fructuosa

Aceite Refinado

Aceite de Maiz

Para Ganado

Figura 2.4 Proceso de molido en himedo.
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2.7  Fundamento tedrico (Destilacion).

En la mezcla simple de dos liquidos solubles entre si, la volatilidad de cada
uno es perturbada por la presencia del otro. En este caso, el punto de ebullicién de
una mezcla al 50%, por ejemplo, estaria a mitad de camino entre los puntos de
ebulliciéon de las sustancias puras, y el grado de separaciéon producido por una
destilacion individual dependeria solamente de la presiéon de vapor, o volatilidad
de los componentes separados a esa temperatura. Esta sencilla relacion fue
anunciada por vez primera por el quimico francés Francois Marie Raoult (1830-
1901) y se llama ley de Raoult. Esta ley sélo se aplica a mezclas de liquidos muy
similares en su estructura quimica. En la mayoria de los casos se producen amplias
desviaciones de esta ley. Si un componente sélo es ligeramente soluble en el otro,
su volatilidad aumenta anormalmente. En el ejemplo anterior, la volatilidad del
alcohol en disolucién acuosa diluida es varias veces mayor que la predicha por la
ley de Raoult.

La destilaciéon es una operacion utilizada con frecuencia para la purificacion
y aislamiento de liquidos. La destilaciéon aprovecha las volatilidades y puntos de
ebullicién de los componentes liquidos a separar.

La destilacion depende de parametros como: El equilibrio liquido vapor,
temperatura, presion, composicion, energia.

o El equilibrio entre el vapor y el liquido de un compuesto esta representado
por la relacién de moles de vapor y liquido a una temperatura determinada,
también puede estudiarse este equilibrio a partir de sus presiones de vapor.

e La temperatura influye en las presiones de vapor y en consecuencia de la
cantidad de energia proporcionada al sistema, también influye en la
composicion del vapor y el liquido ya que esta depende de las presiones del
vapor.

e La presion tiene directa influencia en los puntos de ebullicion de los
liquidos orgéanicos y por tanto en la destilacion.

e La composiciéon es una consecuencia de la variaciéon de las presiones de
vapor y de la temperatura que fijan las composiciones en el equilibrio.
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e Puntos de ebullicién, son aquellos puntos o temperaturas de compuestos
puros a las que sus presiones de vapor igualan a la presién atmosférica,
produciéndose el fenédmeno llamado ebullicion.

En otros sistemas similares como la evaporacién y en el secado, normalmente el
objetivo es obtener el componente menos volatil; el componente mas voléatil, casi
siempre agua, se desecha. Sin embargo, la finalidad principal de la destilacién es
obtener el componente mas volatil en forma pura. Por ejemplo, la eliminacién del
agua de la glicerina evaporando el agua, se llama evaporacién, pero la eliminaciéon
del agua del alcohol evaporando el alcohol se llama destilacién, aunque se usan
mecanismos similares en ambos casos.

Si la diferencia entre las temperaturas de ebullicion o volatilidad de las
sustancias es grande, se puede realizar facilmente la separacién completa en una
sola destilacion.

En ocasiones, los puntos de ebullicién de todos o algunos de los componentes
de una mezcla difieren en poco por lo que no es posible obtener la separaciéon
completa en una sola destilaciéon por lo que se suelen realizar dos o mas. Asi el
ejemplo del alcohol etilico y el agua. El primero tiene un punto de ebullicién de
78.5 °C y el agua de 100 °C por lo que al hervir esta mezcla se producen unos
vapores con ambas sustancias aunque diferentes concentraciones y mas ricos en
alcohol. Para conseguir alcohol industrial o vodka es preciso realizar varias
destilaciones. La figura 2.5 muestra el disefio tipico de una columna de destilacion.

<4+—— Condensador

Cuerpo Principal de
la Torre

Alimentacion de la /

Torre

+— Rehervidor

Figura 2.5 Disefio tipico de una Columna Destilacién con Rehervidor y Condensador.
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2.8. ;Que es un azeotropo?

Un azeétropo es una mezcla liquida de dos o mas componentes que posee
un anico punto de ebullicién constante y fijo, y que al pasar al estado vapor se
comporta como un liquido puro, o sea como si fuese un solo componente.

Un azedtropo, puede hervir a una temperatura superior, intermedia o
inferior a la de los constituyentes de la mezcla, permaneciendo el liquido con la
misma composicién inicial, al igual que el vapor, por lo que no es posible
separarlos por destilaciéon simple.

El azedtropo que hierve a una temperatura maxima se llama azeé6tropo de
ebullicién maxima y el que lo hace a una temperatura minima se llama azeétropo
de ebullicion minima, los sistemas azeotrépicos de ebullicion minima son mas
frecuentes que los de ebullicién maxima.

En nuestro caso la mezcla de etanol y agua, que forma un azeétropo para una
concentracién del 95% en peso de alcohol, que hierve a una temperatura de 78.2 °C.
Con una destilacion simple se obtiene un alcohol con este titulo, pero para
conseguir un compuesto mds puro se necesita utilizar recursos especiales como
una destilaciéon azeotrépica.

2.8.1 Equilibrio liquido - vapor y no idealidades

Para llegar a un equilibrio de fases a una temperatura y presion fijas:

N

Tenemos que las fugacidades tanto del liquido ( f' j y el vapor ( fV J deben ser las

N

mismas y se expresan de la siguiente manera:

fV=f'=f 2.1)

La fugacidad es una medida del potencial quimico en forma de presién; donde el
coeficiente fugacidad €b_se aproxima a uno para gases ideales.
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f=1y,oP (2.2)
Tenemos que el coeficiente de actividad € es la relacion de las fugacidades
real e ideal (Smith, 1997):

. f
f id
La fugacidad para un sistema ideal en el liquido se expresa como:
/\id
f =x,P" (2.4)
. . | o f
Sustituyendo las ecuaciones anterioresen 1 = —
f id
- P
A=Y 25)
x; PYaP

Tenemos que la ecuacién anterior para el intervalo de presiones bajasy / o
moderadas y a temperaturas lejanas del punto critico, el equilibrio liquido- vapor
de mezclas multicomponentes se expresa de la siguiente manera (Smith, 1997):

yiP:XiVi‘-’X)Pvap‘: (2.6)

Donde y; y X; son las composiciones del componente i en las fases vapor y
liquido, P y T son la presion y la temperatura del sistema, y 7, es el coeficiente de

actividad del componente i en la fase liquida y P*"es la presion de vapor del
componente i.

El coeficiente de actividad es una medida de la no idealidad de la mezcla y
es una funcién de la temperatura y de la composicion. Para soluciones ideales y; =

1 y la ecuacion (2.1) se reduce a la ley de Rault (Saeder, Henly, 2006):
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y,P=x,P" &g _ 2.7)

Las mezclas ideales pueden presentar una desviacion positiva
QP> x P _onegativa ¢ P <xP"® _delaley de Rault. Si estas desviaciones

son demasiado grandes. Pueden ser que las mezclas tengan un punto de ebullicién
maximo o minimo a una presién dada. Para el caso de mezclas azeotropicas con
punto de ebullicién minimo (desviacién positiva de la ley de Rault) la presion total
es mayor a la presiéon de vapor de cualquiera de sus componentes. Como ejemplo
en las figuras 2.6, 2.7 y 2.8 se presentan los perfiles de presiones, el equilibrio
liquido vapor y el diagrama de fases para la mezcla éter isopropilico-isopropanol.
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P(Kpa — -]
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Fraccion mol de éter isopropilico en el liquido

Figura 2.6 Presiones parciales y total para la mezcla éter isopropilico a 70°C.
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Figura 2.7 Equilibrio molar de éter isopropilico en el liquido.
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Figura 2.8 Diagrama de fases para la mezcla éter isopropilico-isopropanol.
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2.8.2 Factores que influyen para la formacion de un azeotropo.

La tendencia para formar un azeotropo depende basicamente de dos factores:

i) La diferencia entre los puntos de ebullicién.
ii) El grado de no idealidad de la mezcla.

i) La diferencia entre los puntos de ebulliciéon. De los componentes
puros. En el manual del ingeniero quimico (Perry, Green, 1999) se da una regla
heuristica en el cual se establece que los azeotropos rara vez aparecen en mezclas
en las cuales las diferencias entre los puntos de ebullicién son mayores a 30 °C.

ii) El grado de no idealidad de la mezcla. Esto depende en gran medida
de las fuerzas intermoleculares de los componentes tales como: fuerzas de
dispersion, interacciones dipolo-dipolo y puentes hidrogeno (Kim, Simmrock 1997).
La presencia de grupos quimicos especificos. Particularmente grupos polares
frecuentemente genera azeotropos.

2.9 Diferentes tipos de separaciéon de mezclas azeotrépica.

El proceso de producciéon de etanol puede partir de diferentes fuentes, pero
todas las rutas tienen una etapa en comun que es la fermentacién. Una de las
mayores limitaciones de esta etapa, es que el propio etanol se vuelve un inhibidor
de su generacion ya que sus concentraciones alrededor de 10 % en peso de etanol
tanto la velocidad de produccién como la de crecimiento de los microorganismos
se reduce considerablemente o se termina. Por esto se considera que la
alimentacion a las secuencias de separacién estudiadas en este trabajo es del 10%
en peso de etanol.

A través de una destilacion convencional se logra separar hasta su punto de
azeotropico 96 % en peso. Para la deshidratacion de esta mezcla es necesario
separar mediante una operacioén no convencional como son: destilacion extractiva,
destilaciéon azeotrépica, destilaciéon a vacid, adsorcién y preevaporaciéon con
membranas.
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2.9.1 Destilacion Simple

Ocurre primeramente la vaporizacion, estableciéndose el equilibrio liquido-
vapor. Parte del vapor se condensa en las paredes del matraz, pero la gran parte
pasa por la salida lateral condensandose debido a la circulacion del agua fria por el
tubo refrigerante, a este producto se le conoce como, “destilado”, y a la porciéon
que queda en el balén de destilacion el “residuo”, se debe mantener el ritmo de
destilacién, manteniendo constante la temperatura. Para evitar el
sobrecalentamiento de los liquidos es necesario introducir en el balén, niacleos de
ebullicién y mantener constante el ritmo de destilacién. La destilaciéon simple es
aplicable en los sistemas que contengan liquidos organicos de puntos de ebullicién
bastante diferenciados, ejemplo: Sistema butanos-etanol, agua-metanol.

2.9.2 Destilacion fraccionada

La destilaciéon fraccionada no es nada mas que una técnica para realizar una
serie completa de pequenas separaciones (destilacion simple), en una operacién
sencilla y continua, que utiliza el equipo de la figura siguiente. Una columna de
destilacion fraccionada proporciona una gran superficie para el intercambio de
calor, en las condiciones de equilibrio, que se establece entre el vapor que asciende
y el liquido (condensado) que desciende. Esto tiene como consecuencia una serie
completa de evaporaciones y condensaciones parciales en toda la longitud de la
columna de fraccionamiento. Cuando el condensado en algtin punto de la columna
toma calor del vapor, parte se evapora de nuevo y el vapor formando el mas rico
en el componente mas voléatil (el de menor ebullicién). Al mismo tiempo, cuando el
vapor cede calor al condensado, parte del mismo se condensa, siendo este
condensado mas rico en el componente menos volatil (el de mayor punto de
ebullicién), bajo este panorama podemos decir que partiendo de la base de la
columna, a medida que aumenta la altura aumenta el enriquecimiento del
componente mas volatil e inversamente con el componente menos volatil. También
se establece a lo largo de la columna un gradiente de temperaturas que varian
desde el punto de ebulliciéon del componente X hasta el punto de ebullicién del
componente Y. Existe una influencia adicional al equilibrio termodindmico liquido-
vapor, y este es el intercambio de energia (perdida) que se verifica a lo largo de la
columna de fraccionamiento.
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2.9.3 Destilacion Extractiva

En quimica, la destilacion extractiva es una de las técnicas usadas para romper
un azeétropo. Una de las destilaciones méds comunes con un azeétropo es nuestro
caso de estudios la mezcla etanol-agua. Usando técnicas normales de destilacion, el
etanol solo puede ser purificado a aproximadamente el 96 %.

Una vez se encuentra en una concentracion de 96/4% etanol/agua, los
coeficientes de actividad del agua y del etanol son iguales, entonces la
concentraciéon del vapor de la mezcla también es de 96/4% etanol-agua, por lo
tanto destilaciones posteriores son inefectivas. Algunos usos requieren
concentraciones de alcohol mayores, por ejemplo cuando se usa como aditivo para
la gasolina. Por lo tanto el aze6tropo 96/4% debe romperse para lograr una mayor
concentracion.

En uno de los métodos se adiciona un material agente de separacién. Por
ejemplo, la adicién de glicerol a la mezcla cambia la interaccién molecular y
elimina el azedtropo. La desventaja, es la necesidad de otra separacién para retirar
y recuperar el glicerol. En la figura 2.9 muestra el esquema tipico de la destilacién
extractiva.

La destilacion extractiva es un método de separacion de mezclas azeotropicas
de punto de ebullicién minimo, y ocurre en presencia de una sustancia de alto
punto de ebullicién, llamada solvente, la cual es completamente miscible con los
componentes de la mezcla binaria en todas las proporciones y no forma azeotropos
adicionales. El solvente se adiciona a la mezcla azeotrépica de alimentacién para
alterar las volatilidades relativas de los componentes; debido a su baja volatilidad
relativas este tiende a permanecer en la fase liquida, razoén por la cual se alimenta
en una de las etapas superiores para que su efecto sea aprovechado a lo largo de
toda la columna. Generalmente la relacién molar de solvente-alimentacion esta en
el orden de 1 para la separacién del componentes principal y el solvente debe tener
un punto de ebullicién superior a los componentes.

La deshidratacion o recuperaciéon completa de etanol a partir de soluciones
acuosas por este método ha sido estudiada durante muchos afios. Una gran
variedad de solventes que modifican la curva de equilibrio liquido-vapor y
eliminar el azeotropo ha sido evaluada; entre dichos solventes se encuentran
algunos glicoles. (Gavlin, 1998), aminas (Lee, 1985), fenoles hidrofobitos. En la
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seleccion del solvente en la destilacion extractiva debe de tomarse en cuanta un
numero de factores incluyendo la volatilidad, el costo, corrosividad, presién de
vapor, estabilidad térmica, calor de vaporizacién, reactividad, toxicidad,
coeficientes de actividad para la dilucién infinita, estructura molecular el cual debe
ser cercano al de la magnitud de los componentes de la mezcla, para la separaciéon
de componentes y asi hacer facil su recuperacion.

Entre los solventes mas utilizados para la deshidratacién del etanol estan:
etilenglicol, glicerol, Furfural. La adicion de glicoles como solvente extractivo no
solo elimina el azeotropo etanol-agua sino que también cambia la curva de liquido-
vapor en la zona rica de etanol.

En el caso de la deshidratacion de etanol utilizando etilenglicol como
solvente, en la industria brasilefia el 30% de las plantas alcoholeras utilizan esta
tecnologia (Meirelles, Weiss, 1992).

Un esquema tipico de un proceso de destilacion extractiva, que utiliza
solvente como agente de separacién, consta de una columna pre-concentradora,
una columna extractiva con el doble de alimentaciéon y una columna de
recuperacion del solvente tal como se muestra en la figura 2.9 la alimentacién es
una mezcla de los componentes A y B a separar los cuales pueden formar un
azeotropo de punto de ebullicién minimo o tener una baja volatilidad relativa. El
solvente se adiciona a una columna de destilacién extractiva en una de las etapas
superiores, cerca del condensador y por encima de la etapa de entrada de la
alimentacion. Uno de los componentes A y el solvente, se envia a la columna de
recuperacion cuyo destilado es el componente A puro y por el fondo se obtiene el
solvente, que se recircula a la columna extractiva (Uyazan, Gil, 2003).
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-

Mezcla (Etanol-Agua)

-

-
N

Solvente Recirculado

Figura 2.9. Esquema tipico de la destilacién extractiva.

En la siguiente figura 2.10 se muestra la ubicacion de la etapa de
alimentacion y de cada una de las corrientes de salida dentro de un diagrama
ternario para lograr superar las barreras termodindmicas y obtener los tres
componentes de manera individual.

Solvente

Agua Etanol

Figura 2.10 Ubicacién de las corrientes en un diagrama ternario.
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2.9.4 Destilacion Azeotrépica

La destilaciéon azeotrdpica consiste en la adicion de un tercer componente
(solvente), a una mezcla de alimentacién azeotrépica en una columna de
destilaciéon fraccionada, para formar un nuevo azeotropo terciario heterogéneo
(ATH) con uno de los componentes de la alimentacién formando una segunda
fase. Luego este (ATH) es removido como destilado en la columna. En la figura
211 se muestra el balance de masa en las tres columnas para obtenciéon de
concentraciones y a su vez de flujos.

Etanol

10 Producto de fondo: B2

Destilado de la columna

0.8 Pre concentradora y recuperadora

Rectas de balance
De la columna azeotrdpica

Destilado de la
Columna azeotropica

0.6
Composicion Global

en el decantador
0.4

0.2

Agua
. Benceno
00 45 0.4 0.6 o8 L0

Figura 2.11 Balance de materia en las tres columnas.

El proceso tal como se muestra en la figura 2.12 (Doherty, Caldarola, 1985)
consiste en tres columnas: la preconcentradora, la azeotrépica y la recuperadora.
En la primera columna la mezcla se lleva a un punto cercano al azeotropo,
posteriormente el destilado de la columna preconcenradora se alimenta a la
columna azeotrépica. A esta columna se le agrega en un plato de la parte superior
el solvente, mientras de la parte inferior se retira el etanol anhidro. El vapor de
salida de la parte superior de la columna azeotrépica, tiene una composicién igual
o cercana a la del azeotropo ternario, se condensa y se lleva a un decantador en
donde se forman dos fases inmiscibles en donde la fase orgénica es rica en el
solvente la cual es retirada a la tercer columna regeneradora se recircula el solvente
puro en esta misma corriente se adiciona el solvente fresco.
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D3 * Solvente fresco

Alimentacion

Columna
Preconcentrador

Columna
de recuperacion

Columna
Azeotropica

B3

Etanol Agua

Agua

Figura 2.12 Destilacién azeotrépica.

Para el sistema etanol- agua los solventes que mayormente se han utilizado
a nivel industrial son el benceno, tolueno, ciclohexano.

Sin embargo el uso de estos solventes no es deseable debido a sus
propiedades toxicas y en el caso del benceno cancerigenas.

Algunas principales desventajas de la destilacion azeotrépica son las
siguientes:

i) Se requieren valores altos de la relacion de reflujo que se refleja en
consumos altos de energia.
ii) Se necesitan columnas con una gran cantidad de platos, lo cual

incrementa el costo de inversion.

iii)  El producto final presenta residuos de benceno que puede ser
dafiino en algunas aplicaciones del alcohol deshidratado.

iv)  Implica una segunda columna para la recuperacién del solvente
incrementandose con ello los costos de operacion.

V) Cualquier pérdida del solvente en las corrientes acuosas puede
crear problemas ambientales.

vi)  El proceso es dificil de operar y controlar, ya que las columnas
azeotropicas frecuentemente se comportan erraticamente dentro
de ciertos intervalos de operacién en sus parametros de control.

vii)  Gran sensibilidad e impurezas en la alimentacién.
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2.9.5 Destilacion a vacio.

Otro método o alternativa, es la variacion de la presion en la destilacién, se
basa en el hecho de que un azeétropo depende de la presiéon y también que no es
un rango de concentraciones que no pueden ser destiladas, sino el punto en el que
los coeficientes de actividad se cruzan. Si el aze6tropo se salta, la destilacion puede
continuar.

Para saltar el aze6tropo, el aze6tropo puede ser movido cambiando la presion.
Comunmente, la presion se fija de forma tal que el aze6tropo quede cerca del 100%
de concentracién, para el caso del etanol, éste se puede ubicar en el 96%. El etanol
puede destilarse entonces hasta el 96%. Actualmente se destila a un poco menos
del 95.5%. El alcohol al 95.5% se envia a una columna de destilacién que estd a una
presion diferente, se mueve el azedtropo a una concentracién menor, tal vez al
93%. Ya que la mezcla esta por encima de la concentracion azeotrépica actual, la
destilacién no se “pegard” en este punto y el etanol podra ser destilado a cualquier
concentracion necesaria.

2.9.6 Destilacién a diferentes presiones.

La destilacion de operacion tiene un efecto considerable sobre el equilibrio
liquido-vapor de un sistema, a tal grado que una mezcla azeotrépica pueda ser
separada por una columna de destilacién convencional. En la figura 2.13 se
reporta el equilibrio liquido-vapor para la mezcla etanol-agua.- Puede observarse
que la fracciéon mol de etanol en el punto azeotrépico se incrementa desde 0.82 a
10 atm. Hasta 0.98 a 0.11 atm y casi desaparece a presiones por debajo de 0.09
atm. La figura 2.14 (Perry, Green, 1999) reporta la temperatura del azeétropo
como una funcién de la presion.
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Fraccion mol

en vapor
de etanol
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Fraccién mol en liquido de etanol
Figura 2.13 Equilibrio liquido-vapor para el etanol-agua.
240
Etanol-Agua
Temperatura
Etanol-Benceno
40
| |

100 10000 100000

Presioén en torr.

Figura 2.14 Efecto de la presion en la temperatura del azeotropo.
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Consideremos una mezcla binaria de A-B con punto de ebullicién minimo
tales como los que se presentan en la figura 2.15. Conforme se reduce la presion de
P>a Py la composicion de A del azeotropo también disminuye. Una alternativa para
separar esta mezcla por una secuencia de columnas operando a diferentes
presiones, como se muestra en la figura 2.16: la alimentacion total (F1) a la primer
columna, la cual opera a presion baja (P1), esla suma de la mezcla a separar (F) y
una corriente de recirculaciéon que es el destilado de la segunda columna (D2) con
una composicion muy cercana al azeotropo pero a lata presion (P2). Ambas
corrientes tienen una fraccion molar de A mayor que la del azeotropo pero a baja
presion. La corriente del fondo de la primera columna (Bi) es casi a puro. El
destilado de la primera columna (D1) el cual es ligeramente mas rico que el
azeotropo a baja presién, pero mas pobre que el azeotropo a lata presiéon se
alimenta a la segunda columna. De esta columna se obtiene una corriente de fondo
(B2) que es casi puro B, lograndose de esta manera la separacion de los
componentes.

P2

P1

Puro B F F1 Puro A
Composicién

Figura 2.15 Curva T-x-y para un sistema A-B a diferentes Presiones.
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Presién Presién

P1<

Puro
Puro

Figura 2.16 Configuracion de destilacién para un azeotropo de temperatura minima.

La desventaja que hay en este proceso es que para obtener un producto de
alta pureza es necesario utilizar columnas con un gran namero de platos y con
altas relaciones de reflujo, con elevados costos de capital y energéticos debidos a
las condiciones externas de presiéon que se requieren para desplazar el azeotropo
(Van Wikle, 1967, Knapp, Doherty, 1992).

2.10 Justificacion:

Los procesos de separacion hacen parte de las etapas que mas inciden en el
costo final del producto. En el mundo la tendencia a remplazar los combustibles
fosiles por aquellos de origen renovable como el etanol, genera una demanda del
mismo y la necesidad de optimizar los procesos de fermentacién, tratamiento de
vinazas y deshidratacién. En el presente trabajo aborda el problema de la
deshidratacion a través de la simulacion del proceso de destilacién extractiva de
etanol y se pretende optimizar utilizando utilizando diferentes solventes como
glicerol, Furfural y etilenglicol, como agentes de separacion.
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2.11 OBJETIVOS

211.1 Objetivo general.

Obtener etanol anhidro al 99% molar o més con diferentes alternativas.

2.11.2 Objetivo particulares.

e Comparar las diferentes alternativas de separaciéon utilizando diferentes
solventes (etilenglicol, furfural y glicerol)

e Optimizar el proceso de deshidrataciéon de etanol por destilacion extractiva
con solventes (etilenglicol, furfural y glicerol).

212 Hipétesis

Es posible producir etanol anhidro a un costo competitivo a través de
operaciones no convencionales como lo es la destilaciéon azeotrépica y destilaciéon
extractiva.
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3. SIMULACION DE ALTERNATIVAS DE
SEPARACION.

3.1 Descripcién del caso de estudio.

Como se ha reportado en la seccién 2.6, el etanol se produce basicamente a
partir de recursos naturales que comprenden una etapa de fermentacién, por lo
que el producto final es un caldo de cultivo con una concentracién de alcohol de
aproximadamente 10 % en peso. Para fines de comparacién con otros trabajos
relativos al tema. Se considera que la corriente a separar tiene las condiciones
reportadas en la tabla 3.1. (Pinto, R. T. P., 2000) en la que se puede observar que la
composicién es mayor a la anteriormente sefialada.

Tabla 3.1 Especificacion de la corriente a separar.

Variable Valor
Flujo, Kmol/h 100
Temperatura °C 85
Presion, atm 1
Fraccion mol etanol 0.11

Como se estableci6 en los objetivos 2.11, en este trabajo se estudian
diferentes alternativas para producir una corriente que contenga al menos 99.0 %
molar de etanol. Para ello se hace uso del simulador Aspen Plus 11.1, con
operaciones de destilacion extractiva. Ademas de cumplir la restricciéon de pureza
se busca la alternativa que tenga un costo total minimo, que en una seccién
posterior se describe su metodologia de calculo.
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3.2 Aspectos de diseiio de columnas de destilacion.

Aun cuando la destilacion es la técnica de separacion mas usada y que tiene
mayor madurez tecnolégica, presenta la desventaja de que demanda una gran
cantidad de energia, en particular cuando la mezcla a separar tiene una volatilidad
relativa inferior a 1.1 y el caso extremo de cuando se presente el fendmeno de
azeotropo en el que no es posible lograr la separaciéon. En el disefio de las
columnas de destilaciéon se presentan varios factores o parametros que deben de
ser considerados (Seader, J. D., Ernest J. H., 2006):

V)
—

Flujo, composicién, temperatura, y presion de la corriente.
Grado de separacion deseado ( pureza de los productos)
Presion de operacion.

Caidas de presion a través de la columna.

Relacién de reflujo (didmetro de la columna).

Numero de etapas (altura de la columna).

Tipo de condensador (total o parcial).

Tipo de hervidor (total o parcial).

Tipo de contactores (platos o empaques).

Localizacién de las corrientes de alimentacion.
Suministro de calor en el hervidor.

Retiro de calor en el condensador.

R —y .
CETSERDLLlT

Es importante mencionar que no en todos los pardmetros son
independientes, por lo que se requiere un andlisis de grados de libertad para
especificar completamente el sistema. Una solucién normal en el disefio practico de
una columna de destilacion es que la alimentacion este completamente
especificada: flujo, composicién, temperatura y presion. De igual manera se
especifica la composicion deseadas en los productos. En este trabajo se ha
especificado la presion de operacion en la columna, asi como el tipo de
condensador (total) y hervidor (parcial) y se considera una columna con los platos
perforados ideales como contactores. Las variables restantes: relacion de reflujo,
numero de etapas, localizaciéon de las alimentaciones y flujo del solvente
(destilacién extractiva) se han dejado como variables de bisqueda.

Con el objeto de minimizar el costo total anual de operacion de cada una de

las secuencias estudiadas. En las figuras 3.1, 3.2, 3.3 se reporta el andlisis de
sensibilidad para la relaciéon de reflujo, el niimero total de etapas y la localizaciéon
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de la etapa de alimentacién, respectivamente. Para esto se considera la misma
corriente de alimentacién especificada en la tabla 3.1 y tnicamente la columna
preconcentradora. Se aprecia que las tres variables a considerar tienen un efecto
significativo sobre el grado de separacién logrado.

0.9
0.8
0.7 7
0.6

0.5

0.4
0.3

0.2
0.1+

0 0.5 1 15 2 25 3 35 4
Relacion de reflujo

Figura 3.1 Efecto de la relacion de reflujo sobre la composicién del destilado.
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Fraccion molar de

etanol en destilado

0.78

0.77

0.76 _|
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Figura 3.2 Efecto del ntimero de platos sobre la composicién del destilado.
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0.74

0.72
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Plato de alimentacion

Figura 3.3 Efecto del plato de alimentacién sobre la composicion del destilado.

3.3 Destilacion extractiva

El proceso global consiste de tres columnas. La primera (C1) de ellas, una
destilacién convencional, para concentrar la alimentacién hasta un valor cercano al
azeotropo; la segunda (C2), una destilacién extractiva, para separar la mezcla
azeotropica y obtener el producto deseado y la tercera (C3), una destilacion
convencional, para la recuperacién, purificaciéon y recirculaciéon del solvente. En la
figura 3.4 se muestra el diagrama del flujo de este proceso. Las condiciones de la
alimentacion se reportan el la tabla 3.1.
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Figura 3.4 Diagrama de flujo del proceso de destilacién extractiva.

En la tabla 3.2 se muestran las variables manipuladas en cada una de las
columnas asi como sus restricciones para realizar la optimizacién del proceso. A
cada una de las columnas y bajo las restricciones de la tabla 3.2 se aplico el
siguiente procedimiento: de manera secuencial se realizo la basqueda, utilizando
como variables el ntmero de paltos totales y la localizacion de la o las
alimentaciones. Se realizo la investigacion para tres solventes diferentes:
etilenglicol que es el mas utilizado en la industria, glicerol y furfural como una
alternativa renovable y pudieran tener un futuro prometedor.

Tabla 3.2 variables manipuladas y restricciones de destilacion extractiva

Columna Variables manipulada Restriccion Valor
Cl Relacion de reflujo Flujo etanol (Kmol/hr) 1099
2 Relacion de reflujo y flujo solvente Fraccion mol de etanol 0.9
C3 Relacion de reflujo Fraccion mol del solvente en el fondo 0.9
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3.4 Calculo de costos

En la optimizacion econémica de las alternativas de separacion, edemas de
las variables antes mencionadas como la relacién de reflujo, el numero de platos y
localizacion del plato de alimentacién, es necesario determinar los costos de
inversion asi como los costos de energia y con ello encontrar los costos de
operaciéon anual minimo. Para el calculo del costo de inversién se consideran
tunicamente los equipos principales: la columna (de longitud (L) y didmetro (D)) y
los intercambiadores de calor de cada columna (condensador y hervidor). Se
considero que los equipos mas pequefios como: bombas, valvulas y el tanque de
condensados pueden despreciarse.

De igual manera se considera que el costo de los internos de las columnas
(platos perforados) son pequefios comparados con el costo de la columna. En la
tabla 3.3 Se reportan los pardmetros y las ecuaciones para el calculo de los costos
de inversion, asi los costos de energia (Luyben, 2006).

BASES ECONOMICAS
Parametro Valores
CONDENSADOR
. . . KW
Coeficiente de transferencia de calor 0.852 o Km?
Gradiente de Temperatura 13.9 °K
Costo de Inversion 7296 €rea en m? 3'65
HERVIDOR
. . . KW
Coeficiente de transferencia de calor 0.568 oK’
Gradiente de Temperatura 34.8°K
Costo de Inversiéon 7296 €rea en m? 2'65
COLUMNA
Costo de Inversion 17640 I) (njf%e |_ (njo'802
Costo de energia $4.7/106 * KJ
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+Costo de energia

_Costo de capital
TCA= %eriodo de amortizacion

TCA = Costo total anual

Periodo de amortizacion | 3 afos
Tabla 3.3 Bases econémicas

Los costos calculados son en ddlares.

Para el costo de inversioén de la columna se requieren determinar su tamafio,
lo cual se realizo segtin las siguientes reglas heuristicas.

3.4.1 Longitud de la columna.

Una vez determinado el nimero de platos totales €, y utilizando el

espesamiento tipico entre plato y plato de 0.61 mts. (Walas S. M., 1990), con la
ecuacion siguiente es facil calcular la altura de la columna.

L=1.20.61 N, —2_ (3.1)

Se le agrega un 20% para considerar los espacios requeridos para las
tuberias de las corrientes de reflujo y de alimentacion, asi como el espacio
requerido en la base de la columna para proveer la presion neta positiva de succion
de la bomba. A los platos totales se les resta dos, ya que su calculo incluye
condensador y hervidor.

3.4.2 Diametro de la columna.

El didametro de la columna se determina por la velocidad maxima de vapor.
Si la velocidad es muy alta, puede llegarse a la situacién indeseable e inoperable de
inundacién de la columna. Como resultado de la simulacién se pueden obtener los
perfiles de flujo masico como de densidad a través de la columna. Como la mezcla
sujeta a estudio es altamente no ideal, el sistema en el cual la velocidad de vapor y
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el flujo molar del mismo se determina la seccién transversal y con ello el didmetro.
El diametro de la columna, ASPEN lo calcula utilizando una regla heuristica de
factor F que esta en unidades inglesas.

F =V, /O, (3.2)

Donde:

V.o = Velocidad maxima del vapor en %

p, = Densidad del vapor en %ﬁ'

El factor que utiliza Aspen plus 11.1 es 1 en el sistema ingles o0 1.22 en el
sistema internacional (SI) (Luyben, 2002). De los perfiles hidraulicos de la columna,
ASPEN selecciona la etapa con la velocidad de vapor maxima la cual puede

calcularse de manera indirecta con el flujo masico y la densidad del vapor.

Tenemos que la ecuacién anterior se despeja la velocidad de vapor maxima:

Vo, = (3.3)

Del flujo méasico y de la densidad de vapor (reportados por ASPEN) se
calcula el flujo volumétrico.

q=" (3.4)

Donde:

3

0
q = Flujo volumétrico en —
seg

° I
m = Flujo mésico ——
seg

A = Area de seccién transversal en ft?
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D = Didmetro de la columna en ft

Y para la seccion transversal se calcula con el flujo volumétrico y velocidad
maéxima de vapor.

A= (3.5)

Tenemos que el area de la seccién transversal de la columna depende del
didmetro de la columna.

3.5 Costo de energia.

Teéricamente se deberia de considerar tanto los costos del medio de
enfriamiento utilizado en el condensador como los referentes al medio de
calentamiento del hervidor. Considerando que en las diferentes alternativas sujetas
a estudio se operan a presion constante e igual a la atmosférica, el medio de
enfriamiento es el agua, por lo que su aportaciéon al costo de energia es
relativamente pequefio comparado con lo del vapor que se emplea como medio de
calentamiento en el hervidor y termina despreciando. Es dificil establecer en valor
aplicable a nivel internacional, ya que en paises que son altamente productores de
energéticos fosiles seguramente sus costos serdn mas pequefios que a aquellos en
los cuales no hay produccién del mismo. En este trabajo se usa un valor de 4.7$ *
KJ (costo en doélares) para el costo de energia.
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4. RESULTADOS Y ANALISIS

41  Separacion por medio de destilacion extractiva.

Para ejemplificar, tanto el procedimiento como el trabajo realizado, primero
se muestran los resultados para la columna CI1, la cual es comun para las
alternativas de separacion estudiadas. Se fija el nimero total de etapas, en este
caso, igual a 30 y se varia la localizacion del plato de la alimentacion para
encontrar el reflujo que minimice el costo total anual de operacion. En las tablas 4.1
y 4.2 se reportan los resultados obtenidos: se aprecia que la ubicacién del plato de
la alimentacién tiene un efecto considerable sobre las diferentes variables. Al variar
la etapa de alimentacién hacia el fondo de la columna se va reduciendo la relacién
de reflujo y con ello las cargas térmicas tanto del condensador como del rehervidor
asi como el didmetro de la columna posteriormente se llega aun punto en que estas
tendencias se invierten. Para N = 25, se minimiza el costo total anual de operacion.
Esto mismo se realiza variando el ntmero total de platos hasta encontrar el
optimo.

Tabla 4.1 Resultados de la columna C1 con 30 platos totales

Nf| R Qcond KJ/h Qherv KJ/h D (mts) L(mts) Acm | Ahm
21 | 5.64 -3294780.15 3390617.29 0.7 20.48 7721 | 4748
22 | 5.28 -3117245.98 3213083.2 0.68 20.48 73.05 45
23 | 5.01 -2981027.18 3076864.36 0.67 20.48 69.86 | 43.09
24 | 4.83 -2891353.11 2987190.26 0.66 20.48 67.76 | 41.83
25 | 4.75 -2855899.12 2951736.29 0.65 20.48 66.93 | 41.34
26 | 54 -3174397.31 3270234.48 0.69 20.48 74.39 45.8
Tabla 4.2Resultados de la columna C1 para 30 platos totales.
Costo Costo Costo energia TAC$
Nf columna | Costo condensador| hervidor $ afio afio
21 136151.89 123048.71 89708.67 139483.26 255786.36
22 132121.40 118697.37 86626.84 132179.86 244661.73
23 128965.50 115299.59 842221.63 126576.09 236071.66
24 126882.93 113033.10 82617.89 122887.08 230398.38
25 126051.54 112130.24 81979.19 121428.57 228148.89
26 133429.92 120107.39 87625.29 134530.95 248251.82
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En la tabla 4.3 se reportan los resultados globales para esta columna:
conforme al ntimero total de etapas se incrementa, el primer efecto es sobre la
altura misma y su respectivo costo. Al contrario la relaciéon de reflujo disminuye,
esto a que se tiene una menor cantidad de liquido en el interior de la columna, por
lo que disminuyen las cargas térmicas del condensador y hervidor, dando como
efecto global intercambiadores de calor mas pequefios y desde luego mas
econdmicos. Por otro lado al disminuir la relaciéon de reflujo impacta que se
requiere una columna de menor didmetro y con efecto de disminuir el costo de la
columna. En las Figuras 4.1 a 4.3 se aprecia de manera mas clara estos resultados.

Etapas totales, NT

30 31 35 38 41 44 47 50 53
Nf 25 26 30 33 35 38 41 44 47
R 4.75 4.56 4.04 3.79 3.61 3.47 3.36 3.28 3.21

Qc (Kj/h) 2855898 | 2761754 | 2500878 | 2377395 | 2286678 | 2217313 | 2163923 | 2121769 | 2087793
QH (Kj/h) 2951735 | 2857591 | 2596715 | 2473232 | 2382515 | 2313150 | 2259760 | 2217606 | 2951735

D (mts) 0.65 0.64 0.61 0.59 0.58 0.57 0.56 0.56 0.56
L (mts) 20.48 21.21 2414 26.33 28.53 30.72 32.92 35.11 37.31
Ac (m2) 66.93 64.72 58.61 55.71 53.39 51.96 50.71 49.72 48.93
Ah(m2) 4134 40.02 36.36 34.04 33.365 32.39 31.65 31.06 30.58

C. Col. ($) 126051 127354 133984 139845 146057 152478 159074 165777 172546
C. Col. ($) 112130 109713 102860 99530 97045 95121 93626 92436 91471
C. Col. ($) 81979 80270 75427 73076 71322 69965 68911 68073 67393
C. Col. ($) 121428 117555 106823 101743 98011 95158 92962 91227 89830

TAC, $/aiio 228148 223334 210914 20589 202820 201013 200166 199990 200300
Tabla 4.3 Resultados de la columna C1.

De acuerdo a la figura 4.1 se observa que el costo de energia va
disminuyendo conforme aumenta el numero de etapas, esto es, por que la relacién
de reflujo disminuye como se muestra en la Figura 4.2 la cual hace menor la carga
de energia en el hervidor de acuerdo a la figura 4.3 pero al incrementar el numero
de etapas se hace mas significativo el costo de inversion.
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Figura 4.1 Efecto de NT sobre los costos de C1.
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Figura 4.2 Efecto de NT sobre la relacién de reflujo de C1.
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Figura 4.3 Efecto de NT sobre la carga térmica del hervidor de C1.

4.1.1 Destilacion Extractiva con etilenglicol.

Los resultados para las columnas C2 y C3, se calcularon del mismo modo
que la columna C1, se localizo el plato de alimentacion para un namero fijo de
etapas; con el objetivo de encontrar el reflujo que minimice el costo total anual de
operacion. Se realiza variando el nimero total de platos hasta encontrar el éptimo
global con las restricciones anteriormente mencionadas. Las condiciones de
operacion fueron las siguientes:

Columna Cc2 C3
Etapa de alimentacién del solvente 2 -
Presion de operacion (Kpa) 101.3 101.32
cantidad fresca de etilenglicol (Kmol/hr) 0.02 -

Tabla 4.4 Condiciones de operacion para la columna extractiva con etilenglicol.

Como se muestra en la figura 4.4.1 el costo de inversién es el de mayor
impacto en el costro total anual, ya que la relacién de reflujo no tiene un cambio
significativo con respecto al ntimero de etapas como se muestra en la figura 4.5 el

Facultad de Ingenieria Quimica Pagina 44




U.M.S.N.H.

numero de etapas totales es de 17 que es numero minimo de etapas requeridas
para separar la mezcla azeotrépica hasta el 99 % molar de etanol.

80000

70000

60000

50000 _|

TAC

17 19 21 23 25 27 29

NT

Figura 4.4 Efecto de NT sobre los costos de C2 con etilenglicol.

40000 _|
30000
20000
15
09
088
0.86
0.84
R o082
0.8
078 ]
0.76

15

17 19 21 23 25 27 29

NT

Figura 4.5 Efecto de NT sobre la relacién de reflujo de C2 con etilenglicol.
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Figura 4.6 Efecto de NT sobre la carga térmica del hervidor de C2 con etilenglicol.

Los resultados de la columna C3 al igual que la segunda columna tienen la
misma tendencia, el costo de inversién es el que presenta mayor impacto que los
costos de energia, dado que los cambios con respecto al nimero de etapas no es tan
significativo como se muestra en las figuras 4.7 a 4.9. En tablas 4.5 se reportan los
datos optimizados para las columnas.

25000 —]

23000 —

21000 =
19000 — TAC

Costo de inversion
17000 — Costo de energia

15000 —

-

13000

11000

9000 —

5000 t t t t t t
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Figura 4.7 Efecto de NT sobre los costos de C3 con etilenglicol.
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Figura 4.8 Efecto de NT sobre la relacién de reflujo de C3 con etilenglicol.
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Figura 4.9 Efecto de NT sobre la carga térmica del hervidor de C3 con etilenglicol.
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De acuerdo a los resultados obtenidos en la tabla 4.5 la columna con menor
numero de etapas es la recuperadora (C3) ya que la separacién del agua con el
etilenglicol puede realizarse con una columna convencional.

Tabla 4.5 Parametros optimizados para la destilacién con etilenglicol.

Columna c1 C2 C3
Numero total de etapas 50 17 15
Etapa de alimentaciéon 44 12 6
Relacién de reflujo 3.28 0.87 0.56
Carga térmica del hervidor (KJ/hr) 2217606.38 | 730750.03 | 184322.77
Costo de energia ($/afio) 91227 30084.84 | 7588.53
Costo de inversion 108763 40764.46 | 13887.7
Costo total anual ($/ano) 199990 70849.3 | 21476.23

4.1.2 Destilacién Extractiva con glicerol

La metodologia fue la misma que para el etilenglicol: consta de tres
columnas, una preconcentradora (C1), la extractiva y la recuperadora de solvente.
Las restricciones fueron las mismas que la anterior; al igual que las condiciones de
alimentacion y operacién de C2 y C3.

Al igual que la destilacién con etilenglicol las columnas C2 y C3 tiene la

misma tendencia; el costo de inversiéon es mas elevado que el de energia. Los
resultados optimizados se muestran en las figuras 4.10 a 4.15.
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Figura 4.10 Efecto de NT sobre los costos de C2 con glicerol.
1.3203 |
1.3201
1.3199 —
1.3197 —
R
1.3195 —
1.3193 —
1.3191
1.3189
T T T T i T | |
20 25 30 35 40 45 50 55 60
NT

Figura 4.11 Efecto de NT sobre la relacion de reflujo de C2 con glicerol.
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Figura 4.12 Efecto de NT sobre la carga térmica del hervidor de C2 con glicerol.
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Figura 4.13 Efecto de NT sobre los costos de C3 con glicerol.
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Figura 4.14 Efecto de NT sobre la relacion de reflujo de C3 con glicerol.
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Figura 4.15 Efecto de NT sobre la carga térmica del hervidor de C3 con glicerol.
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Los parametros optimizados para la secuencia de separaciéon que utiliza
glicerol se reportan en la tabla 4.6 la columna recuperadora de solvente es la que
tiene menor numero de etapas ya que la separacion del glicerol con el agua solo
requiere una columna convencional pero a diferencia del etilenglicol las C2 y C3
son casi el doble el numero de etapas requeridas por tanto es mads costoso el
proceso con glicerol.

Tabla 4.6 Parametros optimizados para la destilacién con glicerol

Columna C1 C2 C3
Numero total de etapas 50 30 25
Etapa de alimentaciéon 44 25 21
Relacién de reflujo 3.28 1.32 0.05
Carga térmica del hervidor (KJ/hr) 2217606.38 | 762357.53 | 309810.29
Costo de energia ($/afio) 91227 31387.78 | 12755.51
Costo de inversion 108763 54692.65 | 14116.16
Costo total anual ($/ano) 199990 86080.41 | 26871.68

4.1.3 Destilacion Extractiva con Furfural.

La metodologia fue la misma que para los dos solventes anteriores: consta
de tres columnas, una preconcentradora (C1), la extractiva y recuperadora de
solvente, Las restricciones fueron las mismas que la anterior; al igual que las
condiciones de alimentacién y operacion de C2 y C3.

Al igual que la destilacién con solventes anteriores (etilenglicol y glicerol)
las columnas C2 y C3 tiene la misma tendencia; el costo de inversién es mas
elevado que el de energia. Los resultados optimizados se muestran en las figuras
4.16 a 4.20.
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Figura 4.16 Efecto de NT sobre los costos de C2 con furfural.
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Figura 4.17 Efecto de NT sobre la relacién de reflujo de C2 con furfural.
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Figura 4.18 Efecto de NT sobre la carga térmica del hervidor de C2 con furfural.
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Figura 4.19 Efecto de NT sobre los costos de C3 con furfural.
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Figura 4.20 Efecto de NT sobre la relacién de reflujo de C3 con furfural.
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Figura 4.21 Efecto de NT sobre la carga térmica del hervidor de C3 con furfural.
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Los parametros optimizados para la secuencia de separacion que utiliza
furfural se reportan en la tabla 4.7 la columna recuperadora de solvente es la que
tiene menor numero de etapas, pero en comparacién con el solvente etilenglicol los
costos son més elevados por lo que el etilenglicol el menor costo total anual siendo
esta la mejor opcion.

Tabla 4.7 Parametros optimizados para la destilacién con furfural.

Columna c1 C2 C3
Numero total de etapas 50 27 19
Etapa de alimentacién 44 22 12
Relacién de reflujo 3.28 1.15 0.35
Carga térmica del hervidor (KJ/hr) 2217606.38 | 741840.68 | 249855.18
Costo de energia ($/afio) 91227 30542.34 | 10322.76
Costo de inversion 108763 47341.38 | 14003.48
Costo total anual ($/ano) 199990 80974.46 | 23432.14

De acuerdo a la figura 4.22 de los costos totales y comparando las
alternativas propuestas en este proyecto tenemos que la mejor alternativa es la
destilacién con etilenglicol.

Destilacion Extractiva

315000
310000
305000
300000
295000
290000
285000
280000

TAC ($/Af0)

Solventes utilizados en la Destilacion

Figura 4.22 Comparacién de las alternativas del proyecto.

Facultad de Ingenieria Quimica Pagina 56




U.M.S.N.H.

CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

e Es posible romper el azeotropo de la mezcla etanol-agua por destilacion
extractiva con solventes como los que fueron utilizados en este trabajo
(etilenglicol, furfural y glicerol) para obtener etanol anhidro con una
concentracién 99% molar. De los solventes utilizados, los resultados muestran
que con etilenglicol (C2HeOz) se tiene un costo menor total anual de operacién y
esto lo hace ser la mejor opciéon de las tres con una diferencia de
$20626.59/afio (dolares) (6.5%) con respecto al glicerol y $12081.68/afo
(dolares) (3%) con respecto furfural, esto es por que las columnas C2 y C3
requirieron casi el doble de etapas que de las utilizadas con etilenglicol.
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ANEXO 1

GUIA PARA HACER LA SIMULACION DEL PROCESO EN ASPEN TECH

Por qué utilizar un simulador de procesos?

La simulacién de un proceso nos permite predecir el comportamiento de un
proceso usando relaciones basicas de la ingenieria, por ejemplo masa y balances de
energia, equilibrio quimico y de fases. Introduciendo los datos termodinamicos
confiables, condiciones de funcionamiento reales, y modelos rigurosos del equipo,
se puede simular el comportamiento real de una planta. Con la ayuda de la
simulacion se puede disefiar plantas, mejores y aumentar la ganancia econémica
de las ya existentes.

Guia para hacer la simulacién en Aspen Tech

Abrir el simulador Aspen plus Interfase dando clic con el mouse en Inicio
como se muestra en la figura 1-A después seleccione todos los programas,
desplace el mouse a Aspen Tech, Aspen Engineering Suite, Aspen Plus 11.1 y
haga clic en Aspen Plus User Interface y abrira una ventana como en la Figura 1-
A.

i & Aspen ADEIM 111 .
) Comemon Litilties » O Aspen B-14C 11.1 .
WY Uninstall AspenTech Software &) Aspen Chromatography 111
- O Aspen Custom Modeler 11,1
O Aspen Dynamics 11.1 3
| @ Aspen FEP 11,1 .
B ki O Aspen Pinch 11.1 3
Q Trkerr 2 EY Reproductor de Windoses Media Aspen Flus Smulation Ergme L
:;_J Correo electrdnicn B Windows Messenger b Arpon Plus Lsor interface ) Aspen Froperties 11.1 ¥
B B Windows Mowe Males Aspen Flus Liser bnberface Cushomization ) Aspen Splt 11,1 3
R ] @ Herrambentas de Microsolt Offios /_,-") Configuration Edtor for Uises Models T Aspen Utlties LE.U (3
MCrosoft Access P o Ll ) Aspen Waker 11,1 L3
Y rckisoc sure [E mucroscft Excel ¥ El AES 11.1 Readme
- EBR microscit FrorePage . AES 11.1 What's Mew
Microsoft Poweer Point R macrosoit Cuticok - pEms -
[E microscit PosserPoint jdo
%l hickiaaetiog £ Microseit Wiord pene
@ S T Lavasoft Ad-Aware SE Personal * bada
4 B Metwork Associshes * o e
@ Fepraductor de Windows £ Prinkte Inesvrest Prinking *
il B Adobe Reader 5.0 n la
4 0 Produgy Infinkum » e
Todos los programas W | B Impresorss EPSON .
£ Ink Mankor » s [l =
fl = Ares »
72 Inicio [ [ , [ = <)

Figura 1-A Como abrir el simulador.
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Aqui tienes la oportunidad de abrir ya un trabajo existente o una hoja en
blanco, sefialar con el mouse Blank simulation como se muestra en la figura 2-A.

s Aspen Plus

File Edit “iew Data Tools Run  Library  Window  Help
D| || (e Ba|@| w2| il (] |—@|w| ﬁl 0B > |_| _|
il e PR PN T ST Y |- =%

G:AT E S5 | S“Etanol.apw

C:hDocumentz and SettingshG erakE scritonohglycerol. apw
C:\Documents and SettingshGeratMiz documentoshglycerol a
H:\glycerol. apws

i| Al

| For Help, press F1 [ [ I [ 2
Figura 2-A. Abrir un trabajo ya existente o uno nuevo.

Enseguida escoger Server type en el modo Local PC, OK para ir a la ventana

principal de Aspen Plus y empezar a usar el simulador como se muestra en la
figura 3-A.

Connect to Engine
Server lype :

User Info

Mode name :

User name :

Fassword :

“working directany -

I~ Sawve as Default Connection

Ok, I Exit

. For Help, press F1 [ [ [
I

o 3 |agoformas~ > W [ O E Al 72 B E - ZZ-A-==2 B @ . dl| vodiicar tecro.
18121 A 13 cm Lin. & Col. 3 GRE MCA EXT S0OB Espa 55

Figura 3-A Tipo de servidor.
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En seguida el simulador muestra la ventana principal de Aspen Plus como se

muestra en la figura 4-A.

il Aspen Plus - Simulation 1 - [Process Flowsheet Window]

File Edit W“iew Data Tools FRun  Flowsheet Library  Window Help - O %
i
D|=|d| Sl || |7 || 4| @de| N2 E| > |0 (v =] BE| @] B
M= P PAENE DN | Nl |~ |m| | salss|
\ \ 3
Boton de ayuda Toolbars
Boton Next
Boton para colocar corrientes
-
< >
Mixers}'Splillels] Separators ] Heat Exchangers ] Columns] Reactors ] Pressure Cha) Diagrama de Proceso Us <] ¥
=P - < E(j-\ )
STREAMS Mixer F5 plit SSplit Model |ib|’a|’y
J/For Help, press F1 RLIM Flowsheet Mot Complete

Figura 4-A Ventana principal de Aspen Plus.
Botones del simulador que nos serdn de gran ayuda en cualquier proceso que se

desee simular.

ﬂ NEXT. Muestra los pasos a seguir para especificar la simulacion del
proceso.

3
—

I aterial

strees  MJATERIAL STREAMS. Indica las corrientes que podemos utilizar en
un equipo.

EI HELP. Brinda ayuda antes y durante la elaboraciéon de nuestro proceso.

EI STREAM. Permite especificar las corrientes de proceso.
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@ PROPIEDADES FISICAS. Nos permite modificar las propiedades fisicas
de nuestro proceso

|7 COMPONENTES. Nos lleva a modificar los componentes del proceso.

Model library: Permite escoger los diferentes equipos de proceso como
reactores intercambiadores de calor, bombas, torres de destilacion, etc. Como se
muestra en la figura 5-A.

Moers/Spitiers | Sepasators | HeatExchangess | Columns | Feactors | Pressure Changers Maripulatoss Sﬂidtl User Modelz |

oL A B TRy B 1 = YO N

STHEAMS Crypstall Cruzhes 5 HyCyc CFi SWach CCo
For Help, press Fi C:\,..0 FoMersihspen Flus 11,1 UM Fiowsh
+4 Inicio i3 2Messerger - [ BRTESIS [ 7 2intemetE... = Cf Tess Etacol... i Dibuje9 - Paink b fspenPhis- ... E

Figura 5-A. Model library

Seleccionar una columna de destilacion en la pestana COLUMNS como se
muestra en la figura 6-A.

Mixers/Splitters ] Separatars ] Heat Exchangers  Columns l Heactors] Pressure Changers I Manipulators ] Sohds] |Jzer Models ]

o (00 1

TREAMS DSTWU Diztl RadFrac ar} MualtiFrar SCFrar PebinFrar HarPFrac BatchFrac
|R|g0r0us 2 or 3-phase fractionation For single columns (FRF\CTI
igorous 2 or 3-phase fractionation for single columns, MOTETS SOSOFOERS, STHOErS, SO C:1...g FoldersiAspen Plus 11.1

14 Inicio ive V... nol -Mic... il Aspe
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Figura 6-A. Seleccionar una columna de destilacién en la pestaiia COLUMNS

Seleccionar una columna de destilacion con Reboiler y Condensador
Redfrac como se muestra en la figura 7-A.

| S|
O = bl | <=2 2 | ==~ | | o | | s rax| | OE 14 i
Al E=S EE BT kT | ===l | e | a2
f% CEEXSEN [] [:]
<
L3 tMicers/Splitters | Separa Fressure Cha
Lo L - @ - - B -
FAaterial e e e e e e e
STREAMS OIS Tl Cristl FiadFrac Extract b ultiFrac SCFrac FetroFrac

Figura. 7-A Columna de destilacién con Reboiler y Condensador Redfrac.

Colocar la columna de destilacién sobre el espacio en blanco como se
muestra en la figura 8-A y es importante deshabilitar esa opcién si no se desean
agregar mas columnas dando clic al botén derecho del mouse.

ill: Aspen Plus - Simulation 1 - [Process Flowsheet Window]
B File Edit View Data Tools Run  Flowsheet Library Window Help

D=3 & ol w2
= ey T b ) I | |eaE | )| | | e

-
>

Mixers/Spiitters | Separators | HeatEwchangers  Columns | Reactors | Pressure Changers | Manipulators | Solids | Us 4| »

- - - - - - - - - -
b aterial

STREAMS DS Twl RadFrac Emtract b LilkiFrac: SCFrac PetroFrac R ateFrac B atchFrac
C:h...g Folders\Aspen Plus 11.1 MM Flowsheest Mok Complete

Figura 8-A Columna de destilacion.
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Colocar las corrientes de entrada y salida de la columna de destilaciéon dando
click con el mouse en la pestafia MATERIAL STREAMS y colocando de manera
obligatoria las que muestra rojo y en el caso del condensador una de las dos como
se muestra en la figura 9-A.

ills Aspen Plus - Simulation 1 - [Process Flowsheet Window]
B Fil= Edit WView Data Tools Run  Flowsheet Library  Window Help

D|=|E| SR o= w5 |-@|ar| No|| CE| 1| =] B2 =] @
Pl a2 fai|=o] w | |a|E|E =7 |am| | #ales)

b
< >

Miners/Splitters Separators Heat Exchangers CulumrIS] Reactors ] Pressure Changers ] M anipulators ] Sollds] Us 4| *

2 (EC-0 8-l € E )

STREAMS DSTwLl Dist] RadFrac E xtract MultiFrac SCFrac PetroFrac RateFrac BatchFrac

For Help, press F1 C:...g Falders\aspen Plus 11.1 LM Flowsheet Mot Complete

Figura. 9-A. Corrientes de entrada y salida de la columna de destilacion.

Colocar corrientes de entrada y de salida como se muestra en la figura 10-A

ill: Aspen Plus - Simulation 1 - [Process Flowsheet Window]
B File Edit Wiew Data Tools FRun  Flowsheet Library ‘Wwindow Help

D= & S
= P N N | Iml | IEI -'-:;ﬁI‘F»I

Misers/Splitters | Separators | HeatExchangers  Columns | Reactors |  Pressure Changers | Manipulators | Solids | Us 4| v

o (T -0 - A

STREAMS DSTwL i E utract FultiFrac SCFrac PetroFrac RateFrac BatchFrac

For Help, press F1 Zi...0 Folders\Aspen Plus 11.1 MUM Reqguired Input Incompleke

Figura 10-A Corrientes seleccionadas en la columna.
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Asignarle nombres a las corrientes 1, 2, 3. Colocando el cursor sobre la
corriente, con el boton derecho del mouse nos desplazamos hacia RENAME
STREAM como se muestra en las figuras 11-A, 12-A, 13-A.

il Aspen Plus - Simulation 1 - [Process Flowsheet Window]
a File Edit “iew Data Tools Run Flowsheet Library ‘Window Help

D= SR | X2|| id|-¢|| % |-g|er| N2|| B > |0 |n]
k= g PN B DY &

CErl+T

Zhange Stream Class... Ckrl4+Q)

Deactivate
Mowve Selection

Delete Stream
a CErl+-M

Reconnect Source

Reconnect Destination

Rotate Icon

align Blocks Chrl+-B
Reroute Stream Chrl+1
Hide

Mirers#S plitters ] Separators ] Heat Exchangers Center View Chrl+Home gers ] b aripulators ] Sollds] Us

S L-C-C -8 -0 s 1=- i -

STREAMS DS T Dristl R adFrac E stract MultiFrac: SCFrac PetroFrac R ateFrac EatchFrac

“hanges the ID of this stream :h...g FolderslAspen Plus 11.1 LIr Required Input Incomplete

Figura 11-A. Cambiar nombre de la corriente.

BN=1E3

9
D= E S@&

F*IHI?IIIIT

-~
Enter the Stream (D
[#ZEOTROA
Ok | Cancel
w
< b
L+ b imerz. S plitters ] Separatars Heat Exchangers Columns l Fieactors ] Fressure Changers ] Manipulators ] Solids ] Us 4]k
— '
Material ‘ hd h }
STREAMS DS Tw 1 Dristl R adFrac Extract MultiFrac: SCFrac PetroFrac R ateFrac BEatchFrac
4. ..g Foldersiaspen Plus 11,1 MLIR Required Input Incomplete

Figura 12-A. Escribir el nombre de la corriente.
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il = e N TN S I | & B || =# - em| | | S

T Process Flowsheet Window

<
~ Mixers/Splitters | Secparators | Heat Exchangers | Columns | Reactors | Pressure Changers | Manipu
—

| ] =
Figura 13-A. Muestra el nombre de las tres corrientes.

Enseguida con ayuda del botéon NEXT colocar el numero de cuenta ya que si no
lo hacemos el programa no nos permitira realizar la simulacién de manera correcta
(llenar los dos primeros campos en blanco) que se muestran en la figura 14-A.

W Aspen Plos - Simulation 1 - [Setup Specifications - Data Browser] |
—J Fills Edit View Dats Took Bun  Plot Lbrary  Window  Help -

DjcsEd| =ia] Sajea] W) Chlr{milt]|Gler| weof| 00 » ] 0| w] = 57| =] oo

123 s ENEN S Y o e [ E R
| @ Specicasons =l&fE =] &l <<]ia =1 22| Cjss) we
- & = Gigbal | Desomhon  Acceumting | Disgrostcs |

on Options: sccounting hon
Semdation Opk Aapen Pl anking ol
& Stream Class
- Uzen name:
# ] Substresms 7\
= o Bccourt ramber
Custom Lnks Project i
@) Report Opbors B s

S

PRLLCLk ke
i

EC Configur ation
Paeplts Susmee y

r.‘ssmme Uee B samme name for ol pow sura.

B Sedtiees St gtors Hest Exchangers  Cobumns | Aescioes | Poetsrs Changess aracndaton Sobce | Liver Modelz |

Mmﬁg@mﬁﬁiﬁ- )

DSTWU Exhiact MLF rac S e Petrofiac Ratefim: BarchFiac

T, FoskcensAsgeen, Pius 11,1 L Pavpared Logs, ll gt a
B 2 Eplorad. Ex — A Rspen P - ., | ) Etarol- WL, | 1k Dbagos - Pamk

S ﬁ jE SEReeI L1 am,

Figura 14-A. Ntumero de cuenta.
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Colocar el nombre del trabajo y las unidades en las que queremos trabajar
nuestro proceso como se muestra en la figura 15-A.

lfn: Aspen Plus - glycerol - [Setup Specifications - Data Browser]
—_1File Edit wiew Data Tools Run  Plob  Library window Help

O e ll| ofi] Bejm@m| w2|| idl|-|enln|-a@ler] n2|| 0B » |+ |1| =| 7| 4| @
e gt BN ] Dy | & |E| | =7 | 2B | wa| 5
[ Specitications = | [ =1 <<|[imp =] >>| 1 N2

=[] Setup J|3|oha|] Diescription ] W éccounting | Diagnostics |
specifications
Sirmulatian Options
Stream Class Title: [ETILENGLICOL
Substreams
Units-Sets

Units of measurement Global settings

Custam Units Input data: -~ Fiun type:
Report Options Olutput results: -~ Input modes:

Components

QAR

Properties Stream class:

Streams Flow basis:

1 Ambient pressure:
z

AZECT
ETHAMOL Walid phases:

FEED [ Use free water calculations
MaKELIP
RESIDLUE
WATER

RERRRRRE

Q++++++++@BR

.y
3
]
i
A

Mixers/Splitters | Separators | HeatEwchangers | Columns | Reactors |  Pressure Changers | Manipulatars | Selids | us+ | »

o= (B - 4% ;

STRE&MS i L SSplit
For Help, press F1 <:... Settings)Gera\Escritorio Results Availabls

Figura 15-A. Nombre y unidades del proceso.

Ahora colocar los componentes del proceso con el uso de la pestafia Find
como se muestra en la figura 16-A.

alfln Aspen Plus - Simulation 1 - [Components Specifications - Data Browser]
1 File Edit Wiew Data Tools Rum Plob Library  window  Help

O] =fls] BmlEs| w2 fdl|ga] s ]-alar] Mo|| TE] - |0 (W] = BF| =2 @
=S e N 01 IS | e | B[ || =1 | '-s%ﬁ|@+|
[ Srpecifications _I_I_ [ =l = <<ffar =1 > 1 N2

=G Setup -—selgcuun] Petraleumn ] Monconventional ] D atabanks ]
Specifications
Simulation Oprions Define components
Stream Class
Substreams
Units-Sets L | | | |
Custom Units
Repork Options

mponenks

specifications
AssayiBlend
Light-End Properties
Petro Characterization
Pseudocomponents
Aktr-Comps
Henry Comps [ Elec “Wizard | Uszer Defined | Reorder | Rewview |
UMIF&SC Groups
Zomp-Groups
Comp-Lists (Component [D. IF data are to be retrieved from databanks, enter either Component Mame or
Bebirners Frrrala Ses Heln

Misers/S plitters Separators | HeatEwchangers  Columns | Reactors | Pressure Changers Manipulators | Solids | ws 4| v |

o (TR T T

STREAMS DS Tw L Dristl RadFrac E =tract FultiFrac SCFrac PetroFrac RateFrac BatchFrac

| Component D | Type | Component name | Farmula

Mos ayuda a
encontrar por nombre
& los componentes

For Help, press F1 :)...q Falders\aspen Plus 11.1 UM Required Input Incomplete

Figura 16-A. Componentes del proceso.
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Enseguida llenar en el espacio en blanco con el nombre del componente que

deseamos encontrar que en este caso es el etanol, y el agua (Water y Etanhol) como
se muestra en la figura 17-A y hacer click en la pestafia Find Now.

3 | Tr—

D= |L2] Em|em| w2|| iz Mame or Formula | Advanced |

B n# PNy T

Compenent name or formula: [ o
DEE

|& Specifications ~1 = I ™ Match only components beginning swith this string

+

b

STREAMS DSTwU Diiskl FadFrac E stract b LiltiFrac SCFrac PetroFrac FateFrac B atchFrac

For

;|0' (o o ] [ o]
%3 JOCCkk o

o Setup ~| [<selection| Mew search
& Components
w» Specifications Define cong
f;] .ﬁssay,l’BIend . T
i 3 Light-End Properties
+ Petro Charackerization L4
FPseudocomponents D atabank.
abr-Comps
Henry Comps
UMIFAC Groups
Comp-Groups
Comp-Lists
Polymers .
Froperties
Streams
Blacks Find Elecwicard | UserDefined | Reoder | Review |
Reackions
Conwergence
Flowsheeting Options Component |D. If data are to be retrieved from databanks. enter either Component Mame or 5 =
rnad=l arabecic Tanls Farrmila Ses Heln
Mizers/Splitters | Separators | Heat Exchangers Columns ] Reactors | Pressure Changers Manipulatars | Solids | Us 4| »

(-0 @Dgf’[ﬁdié‘iiv b

Help, press F1 C:y...g Foldersiaspen Plus 11.1 Required Input Incomplete

Figura 17-A. Colocar nombres del los componentes.

Una vez llenado el espacio en blanco, se abre otra ventana para mostrar las

opciones que tenemos para escoger entre los diferentes componentes con los que
cuenta el simulador como se muestra en la figura 18-A.

[ Suediizations = El_llj [ =1 &= << [an e s N

Senp L Hs.ﬂs.;ni.m] Petoleur | Monconwenbonal | Datsbsaks |

& Sneciticainrs

@  Simulaton Cptiors Define sormponerks

@ Sheamdless | Eerponcatip | Type | Gempanert name | Farrula |

| Substreams

C# 1 inits-Sats #] [ |

€ Custor Uriks _
&  Report Cpiors

Components Mamnz or Fomuia ] adwanced |

@ Sperilicatinne

_: Ligl—t{nd Froperties Compurentrian ez i funwla . [paster .

{1 Petocharacterization o *
R —— [ b atcl onk compoaerts begianing with this string

- Iew s=arch
 Abe-Cerrps

£ lerry Corps

. UNIFAC Groups

Iil FampeGEIES

& Complists

£ Polyrees

Froce-tes Batabong |
5

orreams Jautle click on comparent to add to ks

Foackans Finr Flen i ard HzFr Mefnzd | “omEonert name | Formula | Lazbank | bwr [ er ks [ Las e |
R - ] Hz0 FURE1" 120162 212 FrIz18E
Convernence SATER-D1GAS HDO INORGANIC 130212

<

Sequired Inouk Incomplete

[ .

- s 24 < 2
—— .
Makenzl " [Z T \L - G: h g T [Jéf M [B =

STREAMS OC Tl Dristl Madlrac Cabazt M alilCrac SCTT

Fur H=lo, press FL T T TFTETT T T ORI T |

—_
3

Flrnsheating Opkinne =

Medsl Analesis Teol ComaorentID. I° datz are 1o b= retrevec fon%. E

LC Corfiguration ~

¥

ikzrss Soites ] S=paretors ] Hea: Ercrargers L‘ulunns] Szach
5

Malul = v 5 2 |

= lnicio | 43 wirdowsuve... | 7 zintsinzte... -~ | Mm z Exploradc - T3 Moo

Figura 18-A. Selecc1onar el componente deseado.
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Seleccionar el componente agua (water), hacer click con el mouse en la
pestafia Add como se muestra en la figura 19-A.

1 O N L I 7 ]

Pacuired Ingut Incomplete

= Selection| Pehoieum | Nonconvenbons
®  Specifications
& Simulstion Of Drefine: components
Stresm Class | i | Tuspen | Corf
* [T Substreams 3
*- (W Unks-Sets L [
& Custom Uns
Feeport Optc
=1 Gl Compormnts
o Specificatio
[ AssayiStend
Linghit-Exned Prs
#- [T PeboCharac
Pseudocompe
Attr-Comps
[ Herey Comps Firsd Elec \Wizad Uzer Dief
UNIFAC Grou
£ Comp-Groups — — — |
# (g Come-Lists Component (D). IF data are fo be retieved fiom o
# O Polymers ~
£ >

Miere/Spiters | 5

i T

|

wpacators | Heat Exchangsss

il

J:nlmnml Reactos: |

Hame or Fomuda | advenced | u
¥ it T
omponent name: o weahen —_
™ Manch onky comporesnts begrnig vwith This sting —
Hew search
Databank |
Diouble chok on component to add bo kst
[= naeme | Foermly | Dastsbank, | M | BP<F> | Casno |
H20 PURET 18ms3 2 TFI2I85
WATER-DI-GAS HDO INORGAMIC 190213
< > u
Add |
hars Foamnd : 2

Pressure Changers | Moanipulatoes | Solds | User Models |

=

Figura 19-A. Agregar a la corriente de proceso los componentes.

Repetir lo mismo para el etanol y enseguida cerrar esa ventana como en la
figura 20-A para continuar con las especificaciones.

illh Aspen Plus - Simulation 1 - [Components Specifications - Data Browser]

—_1File Edit WView Data Tools Run  Plob  Library ‘Window Help - a
D& =a] Bl w2 iE=en|w|-dler| N2| | OE X EF &
| ENPNES I | o |G| o] <[ ) | b
&) Specifications j [ | El_l ﬂ,—_lrﬁ” - ﬂ HI—I E
Setup o JSelectinn] Petroleumn | Monconwventional | Databanks |
&) specifications
&  Simulation Options Define components
g stream Class Component ID Typs Componsnt names Formula
Substrearns
A untesets ETER ETER (]
& Custom Units ETHAM-01 ETHaMOL C2HED-2
&J FReport Options *
Components
&j sSpecifications
{1 Assay/Blend
) Light-End Properties
{77 Petro Characterization
_)  Pseudocomponents
() Atkr-Comps
7 Henry Comps
) UMIFAS Groups
] Comp-Groups
¥ Comp-Lists
= Prakimers
[ Mixers/Spliters | Separators | Heat Exchangers  Columns | Reactors | Fressure Changers | Manipulators | Solids | Us 4
™
—1 = 4 '
Material T he - ML L R e M e e M
STREAMS DS Thwll Diigtl FRadFrac Entract b LaltiFrac SCFrac PetroFrac RateFrac BatchFrac
[T T} PR T Y Vot - T K] Lo [P TV R TV Y Py

Figura 20-A. Componentes seleccionados (etanol y agua).
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Hacer click en la tecla NEXT nos envia a las especificaciones del proceso y
comenzamos a llenar los datos (tipo de proceso, método) como se muestra en la

figura 21-A.

illln Aspen Plus - Simulation 1 - [Properties Specifications - Data Browser]

—_1File Edit “ew Data Tools Run Flob  Library  wWindow Help - =
D] o]is] Emlm| w2|| f&l—| el o |-d]er| N2 | OB X EE &
& |
'~ | e | =7 | = | wa]s)
@ Specifications -~ |§ | <= <<||an ~| >>| [ N>
@ Stream Class | [=Global| FlowMwgt Sections | Refersnced |
£ Substreams
]  Units-Sets Property methods & o .
& Custom Units Frocess type AL [=] Property method: -~
& Report Options )
Compaonents Baze method: - [ Modify property models
&) sSpecifications Herny components -
Assay/Blend ) =
.;::)' Light-End Properties Petraleumn calculation options =
{1 Petro Characterization Free-water method:
) Pseudacomponents vt aber solubility: 3
) Attr-Comps =
£ Henry Comps Electrolyte calculation options =
) UMNIFAC Groups Chernistiy 1D ,—4|
1 Comp-Groups sty 1L = —
¥ Comp-Lists =
£ Polymers r
Properties
w Specifications
e ] Pramerky Makhods
L3 Mixers/Splitters | Separators | HeatEwchangers  Columns | Reactors | Pressure Changers | Manipulators | Selids | ws 4| »
—- !
O -0 -8 -0 -a. € - H - )
STREAMS DSTwl Distl RadFrac Extract PultiFrac SCFrac FetroFrac  RateFrac  BabehFrac
For Help, press F1 C:h...0 Foldersiaspen Plus 11.1 FILI Reguired Input Incomplete
Figura 21-A. Especificaciones del proceso.
Nota: En la parte inferior de la hoja de simulador nos muestra una leyenda en rojo

Required Input Incamplets  egto nos indica que nuestro proceso esta incompleto y hasta que no

Fesulks Available

este completo cambia de color y podemos revisar los resultados de la

simulacion

Volver a usar la tecla NEXT e indicar las especificaciones de la columna de
destilaciéon como: Temperatura, Presion, composiciones de los componentes como
se muestra en la figura 22-A y 23-A.
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il Aspen Plus - Simulation 1 - [Stream ALIMENTA (MATERIAL) Input - Data Browser] ERi=1E3)]
— 1 File Edit View Data Tools Run  Plob  Library window Help - 8 x

D|=|e| S[a] Gn|@| W2|| ib|v| o |@ler| N2 G| > |0 [w] =] B @) @)

=5 S N LY |t |eR|E ||| Zm| | | 6
S et @Ik fe =] o] <« =] ] Ol w

¥ Comp-Lists ~ ggpeci,icauuns] Flssh Optiors | | | ED Options |
{1 Polymers
Properties Substream name:  |aMIXED - Fief Temperatune
g SpEEiF'Ea“D”Sh 4 State variables Campaosition
Property Methods
B9  Estimation [ Temperature -1 [Mole-Flow =] [bmalhe— ~]
£ Molecular Structure | [F - Component Value
{3 Parameters T
£ Pure Component | Pressure -
—[#] Binary Interactio - ETHANTT SN
| [psi [=]
AMNDELI-1
ANDMIT-
() HEMRY-1 flow: Male -
@ MRTLL Ibrnol#hr -
() RKTEII1
{1 Electrolyte Pair
[C1 Electrolyte Ternsz
{1 UNIFAC Group
{1 UNIFAC Group Bi
TP Resilks
" Misers/Splitters | Separators | HeatEnchangers  Columns | Reactors |  Pressure Changers | Manipulaters | Solids | Us 4| ®

. 0.0 RO (k. 4 6 0 \

Figura 22-A. Temperatura, presion, flujo y composicioén.

Nota: . | = Campos a llenar en la hoja especificaciones.

il Aspen Plus - glycerol - [Stream FEED {(MATERIAL) - Data Browser]

—1File Edit W“iew Data Tools Run  Flobt  Library ‘Window Help - | =
== || Ba|mm| W2|| g s |- ew| N3] CE 4 BE| 4| &
E=H ) ENRT ) I |2 |E|E= | 7| |2 | wa|ss
[sa FEED ~ =l [mEer ~| &= << | [imput ~| >>| & N>
+ [ Setup VSpecifications| Flash Optiens | | | ED Options |
+ (3] <Components
+-{3f] Properties Substream name: | MIXED - Fief Temperature
S| é;‘eams State variables Composition
- 1
- | Temperatues I | [MoleFlowe =] [kmalshr 4|
oA pmer Js.5 Ic =l Componert | Value
=
=3 FEED |Pressure ~1 EUTRHE i
& oot [ [ = ATER EE]
(4l EO Varisbles GLTCE-O1 0
<3 MAKEUP
+-[=#] RESIDUE Total Ao Mole -
=
B waTER 100 el b -
+ {33 BElocks I Jiemoi/he =l
+ (T Reactions
+ @] Convergence
+ [ Flowsheeting Options
+ [ Model Analysis Tools
a2 Fo e onfiooeation
™ Mixers/Splitters | Separators | HeatExchangers | Columns | Reactors |  Pressure Changers | Maripulators | Seoiids | us 4| »
_D%v - - -
A aterial
STREAMS tixer FSplit 55 plit
For Help, press F1 i, ES IS Etanol Anihidro MM Results Avwvailable with Errors

Figura 23-A. Valores de temperatura, presion, flujo y composicién.
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Volver a dar click en la tecla NEXT - Escoger el niumero de etapas, tipo de

condensador, tipo de rehervidor, convergencia y relaciéon de reflujo, como se
muestra en la figura 24-A.

il Aspen Plus - glycerol - [Block C1 (RadFrac) - Data Browser]
—_ | File Edit ¥ew Data Tools Run Plot  Library window Help - a8 x

D] =|ia| || 82| fEbl-| 2] wl-alar| nof | GE| > | o[ w]| =] B2 &4 S

s B N PN ] 0 | @[5 =7 | 2B | »al==]
o S @fE e = el <<l =] > Cilaal wof

+ (3] Setup J[:nnliguraliun] JStreams] -’F‘ressule]  Condenser ] ] ]
+ -] Components
+ (3] Properties Setup options
= E+ l;ear:ls Dy el E—E/
Bz Condenser: | Total
+ @ AZECT Fiebailer: [ =1 ~
e % ETHaoL o] e | Las pestafias nos
+
B MAKELR Convergence: |Eust0m j mUEStran IaS
+-[E#] RESIDUE . L diferentes opciones
4 @] WATER Operating specifications
—{@@ Blocks | Distillate rate =l [Male =] [12E43 | kel ~]
+ @M C1
- - | |4.7E,
v oA oz |F|ef|ux ratio J |MUIe J | | J
T 3g o3
+-{)] Reactions
+ {3 Convergence
+-{7)] Flowsheeting Options
+ T Madel anabesis Tonls
L3 Mixers/Splitters ] Separators ] Heat Exchangers ] Colurnns I Fieactors ] Pressure Changers ] F anipulators I Solids ] Uz 4| *»
Material e - e ’
STREAMS Mixer FSplit S Split
For Help, press F1 C:\...ES 15 Etanol Anihidro MLIM Results Available with Errors

Figura 24-A. Configuracién de la columna de destilacién (relacion de reflujo, tipo de
condensador, etc.).

NEXT - Pasar a la siguiente pestafia STREAMS como se muestra en la figura

25-A y colocar la etapa de alimentacién de la columna de destilacion.
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¥
'|||||' Aspen Plus - Simulation 1 - [Block B1 (RadFrac) Setup - Data Browser]
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[ <|ar] ||
&l
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| |T cambie de color rojo a

~ & E [ Eﬂ | o\ azul indica que ya esta

 Configuration = 5 tre. - F'ressure] f Condenzer ] especifi Cado

Data
Analysis Feed streams
Prop-Sets
Advanced
Skreams
4] ALIMEMTA
COMND

Corvention

Setup
Design
Wary Product streamns

Heaters Marne Phase i i Flow ratio | Feed specs
Purnpar

Decante FREH Ligquid
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ACICR{ALR{R{)

(3 Mizers/Splitters | Separators Heat Exchangers EnlumnSI Reactors | Pressure Changers M anipulators ] Solids | s v

o O < Ty g

STREAMS DS Tw L Distl R adFrac Estract MultiFrac SCFrac PetroFrac RateFrac EatchFrac

For Help, press F1 «:\...g FoldershAspen Plus 11.1 MU F.equired Input Incomplete

Figura 25-A. Etapa de alimentacion de la columna de destilacion.

Colocar en la pestafa de Pressure, colocar el valor de la presién como se
muestra en la figura 26-A.

e Aspen Plus - Simulation 1 - [Block B1 (RadFrac) Setup - Data Browser]
: File Edit W“iew Data Tools Run  Plot  Library  wWindow Help

| %2|| idl-v|#| 4| |r| N=f | CE| » |0 |re]| m| BR| || @
= e PN 2 LY | % |@E= || |Em| | Bl

@ e S EIE e =] elo] sl <] > Ol

+-{77] Results A | | o Configuration ]  Streams JPIESSUIE]  Condenser ] ] ]
] Data
L1 Analysis iew: [T Botom =]
1 Prop-Sets
£ Advanced Top stage / Condenser pressure

+

M Streams Stage 1 # Condenser pressure: 1 atm -
+- ] ALIMEMTA
+ m oM
+

Stage 2 pressure [optional]

REH
= ch;I_nlcks (* Stage 2 pressure: | [ psi -]
&4 B1 ™ Condenser pressure drop: | |
@& Setup
{1 Design: Prezsure drop for rest of column [optional]
g wary & S | "
tage pressure drop:
@) Heaters 9= P P | | pat j
£ Pumpar ¢ Column preszure drop: | |
{1 Decante
@ Efficiens
&) FReactio
=5 randen

o (C -0 08 -0 g € -0

STREAMS DSTwl Distl FadFrac Estract bultiFrac SCFrac PetroFrac R ateFrac BatchFrac

Figura 26-A. Presion en la columna de destilacion.

Misers/Splitters | Separators | HeatEwchangers  Columns | Reactors | Pressure Changers | Manipulators | Solids | Us "
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NEXT - Empieza a correr la simulaciéon como se muestra en la figura 27-A
ya que tenemos todas las condiciones de proceso que nos pide el simulador.

Al Aspen Plus - Simulation 1 - [Contral Panel]

T1Fle Edt wlews Data ~ocls Run LErary  Wwndoes  Hels
I =T e A A L A - E2| oA gy
7 aclala o | olal@ml= e |m) e
H =| GA
=1-[& Calalston Sea_2fpy g M Ed = 1R Ew
Ef =1 a - 15 A=
- < 4ls_owL
H g -
v = -
s = s
El = -
10 = a
1L - -
1= - <
1% Z <
14 o A
13 p £
1n - <
17 - =
18 Z =
13 Z 3
zo Z -
2l g -
zz g 2
== = =
za = <
55 = ae as
== ¥rana
BABF LG AUL CUNGELGED LN 2a UUESLGE LUK LURAATLNS.
Fginaietivn colcwlotivne cuupleted .
Horc i
Plljlnj( ~aws oo —xocuted
Miziers. icp tere | Secaialor ] Hzal Sxeranzeis Calumns | Rzacies | Pis\xulel:ﬂangar: ] Marlp.lao | Sekds | Jearbrodelz |
ey
- -
o T L

Figura 27-A Corrida de resultados.

Para obtener los resultados hacemos click con el mouse sobre la carpeta azul
que esta sefialada figura 27-A, nos abre una ventana como se muestra en la figura
28-A en la cual podemos revisar los resultados ya se por corriente o le podemos

indicar que nos abra una tabla (Stream Table) sobre la hoja de proceso.

I Streams

=1 EJEE |

|

+--[@#) Streams Material | | | | | ]
+ @@ Elocks
= E‘ Results Summary
g::::::;s Bzl Pt ~| Steam Table
L] convergenes Muestra tabla
[ 3 |] = =
Diferentes Bstisam: MI<ED de resultados de
ol= Flews Rerncdair .
. ATER TETEED 53500 FTaEeE las corrientes de
corrientes de APEETE] 1099975 77.00000 2 EO0T7E 4 proceso
roceso Fral Pl Forralohar FERTENT] T o ]
p ptal Flows kgshr 536 3515 2110119 1573 7ER
it al Flow i Tz 41028 1456229 20 57645
Temperature k. 351.3039 262 89500 A73216RS
Fressure atm 7.000000 7.000000 7.000000
—por Fran ] EREEEE ]
Liquid Frac 1.000000 3978531 1.000000
Solid Frac ] i) i) -
Results Available
Mixers/Splitters | Separators Heat Exchangers Columns ] Reactors | Pressure Changers | Manipulators ] Solids | User
e T . (T i - M F . (9. & -

F1gura 28-A. Barra de resultados.
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Regresar a nuestra hoja de proceso y repetimos los pasos anteriormente
mencionados para colocar otra columna de destilacién, para la segunda columna
tendra dos alimentaciones, una es la que sale de la primera columna y la segunda
es la que lleva el solvente como se muestra en la figura 29-A.

D] Sk ] W2 bt || gle] Nof| FE] v e ] =] 5 sl @)
A | fam|=fn | @] w7 |mm e

| waTER

't. Miscase /Splittars | Scparctors |  HoatEmchangos | Cohmmna | Foactors | Prossws Changos | Manipulictors | Sofide | Usor Modcls |

Figura 29-A. Columna extractiva.

Para la tercer columna se repiten los mismos pasos, solo que la corriente de
salida de rehervidor se recircula a la columna extractiva ya que es rica en solvente
como se muestra en la siguiente figura 30-A.

[T e =y el A P - i 3 i ol 2 0 A [l 5 |
)=t anfzn @ |=0fh | o o|mEs | = | 28] | ws]e]
[z1
MAKEUP t

Menarol |
E-HANDL

RESIDUE

= Mixers/Splitters | Separators | HeatExchangers | Colmns | Feactors | Pressure Changers | Maripulators | Solds | Userodels |

o> A A F

Figura 30-A. Recirculacion del rehervidor a la columna deshidratadora.

Facultad de Ingenieria Quimica Pagina 74




U.M.S.N.H.

Figura 31-A diagrama final del proceso para obtener etanol anhidro (99%
mol.) utilizando glicerol, etilenglicol, y furfural como solventes.

]

.

ETHANOL

Figura 31-A Diagrama final.
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Industria del etanol en USA (Renewable fuels Asociacién, 2007)

Compaiia Localizacién Ma'teria C;ﬁiﬁi:ﬁ’)ﬁe Bajo cor'lftrucci()n/
Prima expansion (Mga)
(Mga)
York, NE Maiz / 55 -
Sorgo
Abengoa Bioenergy Corp. Colwich, KS Maiz 25 -
Portales, NM Maiz 30 -
Ravenna, NE Maiz - 88
Aberen Energy* Mina, SD Maiz - 100
Absoluta Energy, LLC* St. Ansgar, IA Maiz - 100
ACE Ethanol, LLC Stanley, WI Maiz 41 -
Adkins Energy, LLC* Lena, IL Maiz 40 -
Adbanced Bionergeny Fairmont, NE Maiz 100
AGP* Hastings, NE Maiz 52 -
Agri-Energy, LLC* luverne, MN Maiz 21 -
Alchem Itd. LLLP Grafton, ND Maiz 10.5 -
Al-Corn Clean Fuel* Claremont, MN Maiz 35 15
Amaizig Energy, LLC* Denison, IA Maiz 40 -
Decatur, IL Maiz 1070 275
Cedar Rapid, Ia Maiz - -
Clinton, IA Maiz - -
Arcer Daniels Midland Columbus, NE Maiz - -
Marshal, MN Maiz - -
Peoria, IL Maiz - -
Wallhalla, ND | - M2/ - :
Arkalon Energy, LLC Liberal, KS Maiz - 110
Albion, NE Maiz - 100
ASA Alliances Biofuels, LLC Lind_en' IN Maiz - 100
Bloom(ljrgburg, Maiz ) 100
Aventine renowable Energy, Pekin, IL Maiz 207 -
LLC Aurora, NE Maiz - -
Badger State Ethanol, LLC* Monroe, WI Maiz 48 -
Big River resources, LLC* Burli\avgeiztn, A Maiz 52 50
Big River Resources Grinnell,
LLC Grinneli, IA Maiz -
(joint venture with US bio)
e T e I
Bio ﬁ‘ae”' E;‘grrg; Doneer Fairmont, MN |  Maiz - 115
Blue Flint Ethanol Underwood Maiz 50 -
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. Y Materia Capac1dai de Bajo construccion/
Compaiiia Localizacion . produccion i
Prima Expansion(Mga)
(Mga)
Bonaza Energy LLC Garden city, KS | Maiz / Sorgo - 55
Bushmills Ethanol Inc.* Atwater, MN Maiz 40 -
Cardinal ethanol Harrsville, IN Maiz - 100
) Blair, NE Maiz 85 -
Cargaill, Inc -
Eddyville, IA Maiz 35 -
Cascade Grain Clatskanie, OR Maiz - 108
Cassco amaizing . 3
Energy, LLC Atlantic, IA Maiz - 110
Castle Rock j
Renewable Fuel, LLC Necedah, Wi Maiz i 50
Bagazo de
Celunol Jennings, LA cafa - 15
de azucar
Center Ethanol, LLC Sauget, IL Maiz - 54
Central Indiana Energy, LLC Marion, IN Maiz - 40
Central llinois Energy, LLC Canton, IL Maiz - 37
Central MN Ethanol Coop* Little Falls, MN Maiz 21.5 -
Central Wisconsin, Alcohol Plover, WI Maiz 4 -
Chief Ethanol Hastings, NE Maiz 62 -
Chippewa Varley . )
Ethanol Co.* benson, MN Maiz 45
Commnwealth Agri- L .
Energy, LLC* Hopkinsville, KY Maiz 33 -
Corn,LP Goldfield, IA Maiz 50 -
Cornhusker Energy . . )
Lexington, LLC,LP Lexington, NE Maiz 40
Corn Plus, LLP* Winnebago, MN Maiz 44 -
Coshoctan Ethanol, OH Coshoctan, OH Maiz 60
Dakota Ethanol, LLC* Wentworth, SD Maiz 50 -
DENCO, LLC* Morris, MN Maiz 21.5 -
Dexter Ethanol, LLC Dexter, IA Maiz - 100
E Energy Adams, LLC Adams, NE Maiz - 50
E3 Biofuel Mead, NE Maiz - 24
E Caruso .
(goodland Energy Center) Goodland, KS Maiz ) 20
East Kansas Agri- . )
Energy, LLC Garnett, KS Maiz 35
ElKhorn valley .
Ethanol, LLC Norfolk, NE Maiz - 40
ESE Alcohol Inc Leoti, KS Maiz 1.5 -
Ethanol Grai . .
Processors, LLC Obion, TN Maiz - 100
Frist United Ethanol . .
|LLC (Fuel) Mitchel Co, GA Maiz - 100
Front Range Energy, LLC Windsor, CO Maiz 40 -
Gateway Ethanol Pratt, KS Maiz - 55
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. Capacidad de Bajo
. .. Materia .. ..
Compainia Localizacion Prima produccion construccion
(Mga) /expansion (Mga)
Glacial Lakes Energy, LLC* Watertown, SD Maiz 50 50
Global Ethanol/ Lakota, Ia Maiz 95 -
Midwest Grain Processors Riga, MI Maiz - 57
Golden Chegse Cgmpany Corona Suero de 5 )
of California queso
Golden Grain . .
Energy. LLC Mson City, IA Maiz 60 50
Golden Triangle . .

Energy. LLC Craig, MO Maiz 20 -
Grand River Distyribution Cambria, WI Maiz - 40
Grain Processing Corp. Muscatine, IA Maiz 20 -

Granite Falls Energy, LLC Gran;;c{elz\]Falls, Maiz 52 -
Greater Ohio . )
Ethanol, LLC Lima, OH Maiz - 54
Green Plais Shenandoah, Ia Maiz - 50
Renewable Energy Superior, 1A Maiz - 50
Iowa Falls, IA Maiz 105 -
Hawkeye Fairbank, IA Maiz 115 -
Renewables, LLC Menlo, IA Maiz - 100
Winthrop, MN Maiz 100 -
Heartland Corn Products*® Aberdeen, SD Maiz 9 -
Huron, SD Maiz 12 18
Heartland Grain Fuels, LP Heron Lake
’ Maiz - 50
MN
Heron Lake , .
BioEnergy, LLC O'Nell, NE Maiz - 100
Holt Country Ethanol Plainview, NE Maiz 26.5 -
Husker Ag. LLC* Rochelle, IL Maiz 50 -
Mlinois River Energy LLC Bluffon, IN Maiz - 101
Indiana Bio Energy .
Company, LLC Rensselaer, IN Maiz 40 -
KAAPA Ethanol, LLC Minden, NE Maiz 40 -
Kansas Ethanol, LLC Lyons, KS Maiz - 55
Land O® Lakes* Melrose, MN Suero de 2.6 -
queso
Levelland/Hoceley .
Count Ethanol, LLC Levelland, TX Maiz - 40
Lincolnland . .

Agri-Energy, LLC Palestine, IL Maiz 48 -
Lincolnway Energy, LLC Nevada, 1A Maiz 50 -
Liquid Resorces of Ohio Medina, OH Maiz 3 -

Little Sioux )
Corn Processors, LP* Marcus, IA Maiz 52 )
Marquis Energy, LLC Hennepin, IL Maiz - 100
Marysville Ethanol, LLC Marysville, MI Maiz - 50
Merrick & Compaiiy Golden, CO Maiz 3 -
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Materi Capacidad de Bajo
~. e ateria . 0a
Compaiia Localizacion . produccion construccion/
Prima B
(Mga) expansion (Mga)
Mid America . P
Agri-Products/Wheatland Madrid, NE Maiz 45 B
Mid-Missouri Energy Inc.* Mal’;[gend, Maiz 25 -
Midwest Renewable .
Energy, LLC Sutherlan, NE Maiz - 100
Milennium Ethanol Marion, SD Maiz 18 -
Buffalo Lake
. * 4 { -
Minesota Energy MN Maiz 60
Missouri Valley . )
renewable Energy LLC* Meckling, SD Maiz i 4
NEDAK Ethanol Afkinston, NE Maiz 102 -
New Energy Corp. South Bend, IN
North Country Ethanol, LLC Rosholt, SD Maiz 20 -
Northwest Biofuels Volney, NY Maiz - 114
Northwest . )
Rewable, LLC Longview, WA Maiz - 55
Otter Trail Ag Enterprises Fergll\l/[sl\li alls, Maiz - 57.5
. Madera, CA Maiz 35 -
Pacific Ethanol Boardman, OR Maiz - 35
Pacific Ethanol Burley, ID Maiz - 50
Panda Ethanol Hereford, TX Maiz/Sorgo - 115
Panhandle Energies .
of Dumas, LP Dumas, TX Maiz/Sorgo - 30
Lousville, KY R(iesl.(iugs 54 -
Parallel Products Jug
R. Cucamonga, Maiz . )
CA
Patriot Renewable )
Fuels, LLC Annawan,IL Maiz - 100
Penford products Cedarlliaplds, Maiz - 45
.. . Azucares 'y
Permeate Refining Hopkinton, IA Almidones 1.5 -
Phoenix Biofuels Goshen, CA Maiz 25 -
Pinal Energy, LLC Maricopa, AZ Maiz - 55
Pine Lake Corn Steamboat Mai 20 )
Processors, LLC* Rock, IA atz
Plainview Bioenergy, LLC Plainview, TX Maiz - 100
Pltinium Ethanol, LLC* Artur, IA Maiz - 110
Playmouth Ethanol, LLC* Merril, IA Maiz - 50
Sioux Falls, SD Maiz 1020 270
POET Alexandria, IN Maiz - #
Ashton. TA Maiz - -
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. Y Materia Capacida'd’ de Bajo construccién/
Compaiiia Localizacién 3 produccion o
Prima expansion (Mga)
(Mga)

Big Stone, SD Maiz - -

Bingham Lake. Maiz - -

Big Stone, SD Maiz - -

Caro, Mi Maiz - -

Chancellor, SD Maiz - -

Coon Rapids, IA Maiz - -

Cornig, 1A Maiz - -

Emmestsburg,|A Maiz - -

Glenville, MN Maiz - -

Gowrie, I1A Maiz - -

Groton, SD Maiz - -

POET Hanlontown, 1A Maiz - -

Hudson, SD Maiz - -

Jewell, la Maiz - -

Laddonia, MO Maiz - -

Lake I\%:Iystal, Maiz ) i}

Leipsic, OH Maiz - #

macon, MO Maiz - #

Mitchell, SD Maiz - -

Portland, IN Maiz - -

Preston, MN Maiz - -

Scotland, SD Maiz - -

PrA""érr'i‘?E"r']‘:r'SS“ Phillipsburg, KS | Maiz 40 -

Quad- Country Com Galva, 1A Matz 27 :

Red Trail Energy, LLC Richardton, ND Maiz 50 -

Redfiel Energy, LLC Redfield, SD Maiz 50 -

Reeve Agri-Energy Garden Citi, KS Maiz 12 -
Renew Energy er?(f;ft?éi?\r;w Maiz - 130
Siouxland Ecn:gggé& Livestock Sioux Center, IA Maiz 25 35
Siouxland Ethanol, LLC Jakson, NE Maiz - 50
Southwest lowa Renewable Council Bluffs, Maiz ) 110

Energy, LLC* 1A

Sterling Ethanol, LLC Sterling, CO Maiz 42 -
Tama Ethanol, LLC Tama, IA Maiz - 100
Tate & Lyle Loudon, TN Maiz 67 38
The Andersorliiélbion Ethanol | Dodge, IA Maiz . 105

The AndersonL(L:gmers Ethanol Albion, M Maiz 55 )

The Andersons Marathon Clymers, IN Maiz 110 -
Ethanol LLC GreenVille, OH Maiz - 110

Trenton AgriProducts, LLC Trenton, NE Maiz 40 -
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Materia Capacidad de Bajo
Compaiiia Localizacion Prima produccion construccion/
(Mga) expansion (Mga)
United Ethanol Milton, WI Maiz 52 -
United WI Grain Producers, LLC* Friesland, WI Maiz 49 -
Albert City, IA Maiz 300 350
Woodbury, MI Maiz - #
Hankinson, ND Maiz - #
US BioEnergy Corp Central Citi, NE Maiz _ #
OI'd, NE Maiz _ #
Dyersville, A Maiz - #
Janesville MN Maiz - #
U. S Energy Partners, LLC (white .
Energy) Russell, KS Sorgo/Trigo 48 -
Utica Energy, LLC Oshkossh, WI Maiz 48 -
Aurora, SD Maiz 340 220
Ft. Dodge, IA Maiz - -
VeraSun Energy Corporation Charles City, IA Maiz . B
Welcome, MN Maiz - #
Harley, IA Maiz - a
Western New York Energy, LLC Sherlby, NY Maiz - 50
Western Plains Energy, LLC* Campus, Ks Maiz 45 -
Westren Wisconsin Mai
Renewable Energy, LLC* Boyceville, WI atz 40 -
White Energy Hereford, TX Maiz - 100
Residuos de
Wind Gap Farms Baconton, GA Cerveceria 0.4 -
Renova Energy Torrington, WY Maiz 5 -
Xethanol BloFuels, LLC Blaristown, IA Maiz 5 35
Yuma Ethanol Yuma, CO Maiz - 40
Capacidad total de etanol en
120 biorefinerias que estan
trabajando. 6187.4
Total de industrias bajo
construccion (77),
expansion (8). 6444.9
Capacidad total. 12632.3
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PRODUCCION MUNDIAL DE ETANOL

(Renewable fuels Asociacién, 2007)

Pais 2004 Mga 2005 Mga 2006 Mga
Brasil 3989 4227 4491
U.S. A. 3535 4264 4855
China 964 1004 1017
India 462 449 502
Francia 219 240 251
Rusia 198 198 171
Sudaéfrica 110 103 102
U. K. 106 92 74
Arabia Saudita 79 32 52
Espana 79 93 122
Tailandia 74 79 93
Alemania 71 114 202
Ucrania 66 65 71
Canada 61 61 153
Polonia 53 58 66
Indonesia 44 45 45
Argentina 42 44 45
Italia 40 40 43
Australia 33 33 39
Jap6n 31 30 30
Pakistan 26 24 24
Suecia 26 29 30
Filipinas 22 22 22
Corea del sur 22 17 16
Guatemala 17 17 21
Cuba 16 12 12
Ecuador 12 14 12
México 9 12 13
Nicaragua 8 7 8
Kenia 3 4 5
Otros 338 710 270
Total 10770 12150 13498
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ANEXO IV

DATOS GENERALES SOBRE LOS SOLVENTES (ETILENGLICOL,
FURFURAL, GLICEROL)

v GLICEROL

En este trabajo utilizaremos un compuesto organico llamado glicerina, la
cual es un liquido viscoso incoloro de sabor dulce. Producto secundario en la
fabricacion del jabon y buen agente humectante para la industria alimentaria. Sus
ésteres son sus derivados quimicos mdas importantes. Algunos de ellos son: las
grasas, la nitroglicerina, la dinamita, etc.

Estructura Quimica

Estd compuesta de tres carbonos, ocho hidrégenos y tres oxigenos. Su
estructura, tiene enlaces simples y es tetravalente.

Propiedades fisicas y quimicas

Liquido incoloro e inodoro, con un sabor dulce a alcohol e insoluble en éter,
benceno y cloroformo. De féormula CsHsOs (1, 2, 3-propanotriol), y densidad
relativa de 1,26. Tiene un punto de ebulliciéon de 290 °C y un punto de fusién de
18 °C. La glicerina liquida es resistente a la congelacion, pero puede cristalizar a
baja temperatura. Es soluble en agua en cualquier proporcién, y se disuelve en
alcohol, pero es insoluble en éter y muchos otros disolventes orgénicos.
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Aplicaciones del glicerol

El uso mas frecuente del glicerol es la elaboracion de resinas alquidicas.
Otras aplicaciones son la fabricacién de medicinas y articulos de aseo, como pasta
de dientes; como agente plastificante para el celofan y como agente humidificante
de productos derivados del tabaco. Dado que existen otros productos mas baratos,
solamente el 5% de la produccién industrial de glicerina se destina a la fabricaciéon
de explosivos derivados de ella. Por su afinidad con el agua y su viscosidad, la
glicerina se utiliza para la tinta de los tampones de sellar. También se usa para
lubricar la maquinaria que bombea los productos del petréleo, debido a su
resistencia a disolverse en los liquidos del petréleo. Y Por su alta viscosidad y
ausencia de toxicidad, la glicerina es un excelente lubricante para las maquinas
procesadoras de alimentos.

Las grasas y aceites simples son ésteres de acidos grasos y glicerina. Una vez
obtenida como producto secundario en la fabricacién del jabén después de haber
tratado las grasas y aceites con &lcali, la glicerina bruta se purifica por destilacion.

El glicerol es una sustancia que estamos ocupando todos los dias y sin
darnos cuenta. Como por ejemplo que el glicerol es un producto secundario en la
producciéon del jabén y se emplea en la fabrica de nitroglicerina y dinamita, en
perfumeria como disolvente, como plastificante de sustancias como el celofdn
rayon, etc., y en la preparacion de resinas alquidicas.

v' ETILENGLICOL.

Estructura Quimica:

CH,-OH
CH,-OH

El etilenglicol (1,2-etanodiol) es un compuesto quimico que pertenece al
grupo de los glicoles. Es poco volatil y se fabrica a partir de la hidrataciéon del
6xido de etileno (epéxido cancerigeno).
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Se utiliza como anticongelante en los circuitos de refrigeracion de motores
combustién interna, como difusor de calor, como disolvente en pinturas, tintas y
plasticos, y para la sintesis de explosivos y plésticos.

Aplicaciones del etilenglicol

« Formulacién de anticongelantes

« fluidos hidraulicos.

« Reactivos.

« Materia prima en la fabricacién del poliéster

v FURFURAL.

El compuesto quimico furfural es un aldehido industrial derivado de varios
subproductos de la agricultura, maiz, avena, trigo, aleurona, aserrin. El nombre
furfural es por la palabra latina furfur, "salvado", en referencia a su fuente comutn de
obtencion.

Es un aldehido aromatico, con una estructura en anillo. En estado puro, es
un liquido aceitoso incoloro con olor a almendras, en contacto con el aire
rapidamente pasa a amarillo.

Estructura Quimica:
@] /O
L
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Propiedades fisicas

« Apariencia Aceite incoloro.

« Densidad 1160 liquido kg/m?3-

« Masa molecular 96.09 g/mol uma.
« Punto e fusién 236.5 °K.

« Punto de ebullicion 11.45°K.

Aplicaciones del furfural

« Fabricacion de plésticos.

« Base quimica de herbicidas, fungicidas, insecticidas. No esta
permitido el uso en el control de plagas por el Convenio de
Roétterdam, a partir del comienzo de los afios 1990.

« Acelerador del vulcanizado.

El 10 % de los residuos de la produccién agricola puede convertirse en furfural
con 4cido sulftarico diluido, siendo éste poco soluble en agua y mas denso que ella.

Esta reaccion comprende los aztcares de 5 carbonos de las plantas, como los
contenidos en la hemicelulosa.

La mitad de las 500,000 (ton/afio) producidas de furfural son chinas. La mayor
parte de la producciéon es usada para la sintesis de polimeros (fibras de vidrio,
resina para aviacion).

El furfural polimeriza con fenol, acetona, urea y consigo mismo en presencia de
acidos. Un derivado de furfural es el furfuril-mercaptan, que da al café torrado su
aroma

Toxicidad

El efecto toxico del furfural en humanos es fundamentalmente: irritante de
vias aéreas, dérmico y ocular (a temperatura de 25 °C, presenta un riesgo limitado
de toxicidad). Puede causar efectos toxicos si inhalado o ingerido/tragado. El
contacto con la sustancia puede causar quemaduras graves a la piel y ojos. El fuego
producird gases irritantes, corrosivos y/o toxicos. Los vapores pueden causar
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mareo o sofocacion. Escapes al control del fuego o diluido en agua puede causar
contaminacion

Los trabajadores crénicamente expuestos al vapor se han lamentado de
dolor de cabeza, cansancio, picor de garganta, lagrimeo, perdida del sentido del
gusto, insensibilidad de la lengua y temblores. La sobre exposicién ocupacional es
relativamente rara debido a la baja presiéon de vapor del liquido y los sintomas
desaparecen normalmente con rapidez después de evitar la exposicion.

La valoracién de los resultados preliminares de los estudios reproductivos

en ratas y de estudios de alimentacién en ratones y ratas demuestran la
posibilidad de defectos de nacimiento y reproductivos
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