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ABSTRACT

SEPARATION OF ETHANOL/WATER MIX BY REACTIVE SYSTEMS IN ANHYDROUS
ETHANOL PRODUCTION.

By:
Carlos Eduardo Guzman Martinez

November 2016
Master of Science in Chemical Engineering

Supervised by: Ph.D. Agustin Jaime Castro Montoya and Ph.D. Luis Ignacio Salcedo
Estrada

Bioethanol used as a biofuel is obtained at very low concentration. In order to be
used as fuel in gas blends, over 99% weight purity is required. Therefore, highly
demanding energy separation and purification process are needed. Given this fact, this
work presents the simulation and comparison of number of alternative methods for
ethanol dehydration due to the reaction of water with ethylene oxide and propylene
oxide. These methods consist in conventional reaction-separation and intensified
processes such as reactive distillation, which is expected to be low power requirement,
offer an alternative value added product (ethylene glycol and propylene glycol) and
capable of reducing the global process steps in anhydrous ethanol production. An
economic analysis was performed. This study supports that the best dehydration
process is a reactive distillation with propylene oxide on dilute conditions.



RESUMEN

SEPARACION DE LA MEZCLA ETANOL/AGUA POR SISTEMAS REACTIVOS EN LA
PRODUCCION DE ETANOL ANHIDRO

Por:
Carlos Eduardo Guzman Martinez

Noviembre 2016
Maestro en Ciencias en Ingenieria Quimica
Dirigida por: Dr. Agustin Jaime Castro Montoya y Dr. Luis Ignacio Salcedo Estrada
ibgkrlos@hotmail.com

El bioetanol utilizado como biocombustible se obtiene a una concentracion muy
baja. Para usarlo como carburante en mezclas con gasolina, se requiere una pureza
superior al 99 % en peso. Por lo tanto, se necesitan procesos de separacion y
purificacion altamente demandantes de energia. Dada esta circunstancia, en este
trabajo se simulan y comparan una serie de métodos alternativos, para la
deshidratacion de bioetanol, a través de la reaccion del agua con Oxido de etileno y
oxido de propileno. Estos métodos consisten en procesos convencionales de
reaccion/separacion y procesos intensificados, destilacion reactiva, del cual se espera
sean de bajos requerimientos energéticos, ofrezca un producto alterno de valor
agregado (etilenglicol y propilenglicol) y sea capaz de reducir las etapas de proceso en
la produccién de etanol anhidro. Se realiza un analisis econémico. Dicho estudio avala
gue el mejor proceso de deshidratacion es la destilacidon reactiva con 6xido de propileno

en condiciones diluidas.
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NOMENCLATURA

. RDEO2080: Destilacion reactiva, oxido de etileno, 20 % mol agua — 80 % mol
etanol.

. RDEQ9010: Destilacién reactiva, 6xido de etileno, 90 % mol agua — 10 % mol
etanol.

. RDEQ964: Destilacion reactiva, 6xido de etileno, 96 % mol agua — 4 % mol
etanol.

. RDPO2080: Destilacidn reactiva, 6xido de propileno, 20 % mol agua — 80 % mol
etanol.

. RDPQO9010: Destilacién reactiva, 6xido de propileno, 90 % mol agua — 10 % mol
etanol.

. RDPQO964: Destilacion reactiva, 6xido de propileno, 96 % mol agua — 4 % mol
etanol.

. RSEEO2080: Reactor / torre destilacion, éxido de etileno, 20 % mol agua — 80 %
mol etanol.

. RSEEO9010: Reactor / torre destilacidon, 6xido de etileno, 90 % mol agua — 10 %
mol etanol.

. RSEEO964: Reactor / torre destilacion, 6xido de etileno, 96 % mol agua — 4 %
mol etanol.

. RSEPO2080: Reactor / torre destilacién, 6xido de propileno, 20 % mol agua — 80
% mol etanol.
. RSEPO9010: Reactor / torre destilacién, 6xido de propileno, 90 % mol agua — 10

% mol etanol.

. RSEPO964: Reactor / torre destilacion, 6xido de propileno, 96 % mol agua — 4 %
mol etanol.

. RREE2080: Reactor flujo piston, etileno, 20 % mol agua — 80 % mol etanol.

. RREE9010: Reactor flujo pistén, etileno, 90 % mol agua — 10 % mol etanol.

. RREE964: Reactor flujo pistdn, etileno, 96 % mol agua — 4 % mol etanol.

. Temp: Temperatura.

. Vapor: Vapor de agua.



Kw: Kilo Watt.

USD: Ddlar estadounidense.

Et: Etanol.

PO: Oxido de propileno.

EO: Oxido de etileno.

PG: Propilenglicol.

EG: Etilenglicol.

r: Velocidad de reaccion.

k: Constante cinética de reaccion.

Cro: Concentracién molar 6xido de propileno.
Crc: Concentracion molar propilenglicol.
Cw: Concentracion molar agua.

Xeo: Fraccién mol 6xido de etileno.

Xea: Fraccion mol etilenglicol.

Xw: Fraccion mol agua.

T: Temperatura.

Pw: Presion parcial del agua.

Pa: Presion parcial del etanol.

Pe: Presion parcial del etileno.
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CAPITULO 1. INTRODUCCION

CAPITULO 1. INTRODUCCION

1.1 Generalidades

La mitigacion del cambio climatico, el abastecimiento de energia y la seguridad
alimentaria son algunas de las principales metas globales que enfrenta el mundo de
hoy. Una de las opciones reales para lograr gran parte de esas metas es el desarrollo
de fuentes de energia renovables y mas limpias, tales como los biocombustibles. El
etanol de la cafia de azucar y del maiz es el biocombustible mas importante a nivel

mundial (Cardona et al 2010), seguido por el biodiesel de las semillas de canola.

La gran mayoria de etanol utilizado como combustible es producido por procesos
de fermentacion. Sin embargo, en la mayoria de procesos de produccion de etanol,
aparece una mezcla de etanol/agua. En este caso, el proceso de destilacion ha sido
comunmente utilizado para la purificacion de etanol. Desafortunadamente, al llegar a
una concentracion aproximada del 95% de etanol tenemos un azeoétropo etanol/agua
que limita el proceso de purificacidon y consecuentemente no puede ser logrado con una

sola destilacion (Cardona et al, 2010).

Existen diversas alternativas para eliminar el azeotropo y lograr la deshidratacion

del etanol como lo son:

. Destilacion por cambio de presion.
o Destilacion azeotrdpica.

o Destilacion extractiva.

o Adsorcion.

o Pervaporacion.

o Difusion de friccion.

o Destilacion difusiva.

Ademas, existen diversas desventajas en la aplicaciébn de cada uno de estos

procesos de deshidratacion.

La separacion por sistemas reactivos consiste en consumir el agua de la mezcla

azeotropica etanol/agua con algun agente reactante. El fin es llevar a cabo la
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deshidratacion del etanol y obtener algin compuesto, como producto secundario de

valor agregado.

Mediante el logro del disefio de un sistema reactivo, se presentarian las

siguientes ventajas:

o La simplificacion del proceso global de produccién de etanol anhidro. Lo que

contribuye a la disminucion de los costos capital.

o Eliminar el azeo6tropo de la mezcla objetivo.

o Generacion de productos alternos de valor agregado dependiendo el sistema a
utilizar.

o Beneficio de la integracion de energética.

1.2 Objetivo general

Proponer mediante simulacion utilizando Aspen Plus un método alternativo para
la deshidratacion del bioetanol. Con este proceso se espera obtener bajos
requerimientos energéticos, adquirir un producto adicional de interés industrial y

disminuir el procedimiento global industrial.

1.3 Objetivos especificos

o Plantear un proceso intensificado basado en la destilacion reactiva con distintos
reactivos.
. Plantear un sistema reactivo convencional, distinto a la destilacién reactiva,

basado en la necesidad del proceso.

o Proponer los parametros adecuados para la operacion de cada sistema.
o Evaluar cada proceso de separacién reactiva.
o Proponer la mejor opcidn en la separacion reactiva de etanol anhidro en base al

costo e intensificacién del proceso.
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1.4 Justificacion

Al llevar a cabo este proyecto, se desea satisfacer la necesidad que se tiene en
la actualidad por un producto de alta pureza. Realizando un proceso innovador y
eficiente que aumente la rentabilidad de las tecnologias aplicadas y ofrezca productos

de calidad a un mercado alterno.

1.5 Alcance

El alcance de este proyecto es realizar una evaluacion técnica y econdmica,
basada en los datos obtenidos en la simulacion en Aspen Plus, de los diferentes
sistemas reactivos propuestos para la separacion de la mezcla azeotropica etanol/agua

y proponer la mas rentable.

1.6 Hipotesis

Al realizar un proceso reactivo con el azeétropo etanol/agua, se producira etanol
anhidro y un producto adicional de valor agregado. Obteniendo ventajas sobre los
métodos de deshidratacion convencionales reportados al simplificar el proceso global.
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El mundo estd frecuentemente enfrentando a dos problemas significantes; la
demanda en aumento de combustibles fésiles y la degradacion ambiental. Los
problemas estan continuamente siendo exacerbados por el incremento de la poblacién
global y el aumento en el consumo de energia per capita. Para superar los problemas,
la energia renovable ha estado recibiendo un incremento de atencion debido a la
variedad de beneficios ambientales, econdmicos y sociales que presenta (Cardona et al
2010).

La produccién de combustible de etanol se ha incrementado extraordinariamente
debido a que muchos paises buscan reducir las importaciones de petréleo, impulsar las

economias rurales y mejorar la calidad del aire.

En la Figura 2.1 (Renewable Fuels Association, 2015), se muestra la produccion
global de etanol por region, desde 2007 hasta 2013. La produccion global alcanzo su
punto maximo en 2013 después de una disminucion en 2011 y 2012. Estados unidos es
el mayor productor mundial de etanol, con una produccion sobre 13 billones de galones
en 2013. Brasil y Estados Unidos producen el 84% de etanol a nivel mundial (Cardona
et al 2010).

Produccion Global de Etanol

EUA

Brasil

Europa

China

Canada

Resto del mundo

Billones de galones
EEENT N

2007 2008 2009

Figura 2.1. Produccion global de etanol anhidro.
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El etanol puede ser obtenido sintéticamente del carbén y gas natural. EI mayor
productor de este tipo de alcohol es Sudafrica. También, el alcohol puede ser obtenido
por la oxidacién de olefinas. Aunque, el 95% del etanol mundial es obtenido por la
fermentacion de materia prima con carbohidratos. La fermentacion del etanol se

produce por lotes (Cardona et al 2010).

2.1 Produccién de Etanol.

El uso de combustible de etanol como una gasolina oxigenada requiere una
elevada pureza de etanol, por eso es necesario concentrar el etanol hasta 99% de
pureza para obtener el etanol Anhidro. El cual es la forma compatible usada para las
mezclas de etanol-gasolina. Porque la presencia del agua en el combustible de etanol
puede traer fallas en el motor durante la combustién de dichas mezclas.

El primer paso del esquema global, representado en la Figura 2.2, de
recuperacion del etanol es la concentracion de etanol contenido en los medios de
cultivo. Este proceso es llevado a cabo en columnas de destilacion obteniendo
contenidos de etanol cercanos al 50%. El siguiente paso es la rectificacion de la
corriente concentrada para obtener un producto con una composicion cerca de la

mezcla azeotrépica de etanol/agua (Cardona et al 2010).

2.1.1 Concentracion y rectificacion de etanol contenido en caldos de cultivo.

El caldo de cultivo puede tener o no células de levaduras u otro microorganismo
productor de etanol. Esta corriente es llamada mosto fermentado si es proveniente de

azucar de cafa, pasta fermentada si es utilizado algun grano.

Ademas del etanol y las materias primas empleadas se pueden encontrar otras

sustancias en el caldo de cultivo tales como

o Azucares no fermentados
o Oligosacéridos resultantes de la sacarificacion incompleta del almidon o celulosa
o Tierra o granos de cereal desgastados
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o Lignina

o Otros productos de fermentacion como glicerol

o Acido lactico producido por bacterias contaminantes

o Pequefias cantidades de acido acético liberado durante la hidrélisis de

hemicelulosa.
o Di6xido de carbono, sales y productos excreta provenientes del metabolismo
celular disueltos

o Otros componentes y materiales.

De manera que, los dos principales componentes son agua 80-90% y etanol.
Haciendo uso de la alta volatilidad y bajo punto de ebullicion del etanol, la operacién
unitaria utilizada como una regla para su separacion es la destilacion convencional a

presion igual o mayor a la atmosférica.

Usualmente, dos columnas de destilacion son utilizadas para elevar la
concentracion del etanol de 90 a 92%. Concentraciones mayores a 95.6 % son
imposible de obtener por la destilacion convencional debido a que la composicion es
similar tanto en el vapor saturado y el liquido saturado obtenido en los extremos de la
columna de destilacién. Esta composicion es nombrada azeotrdpica y es uno de los
principales limites termodinamicos impuestos sobre los procesos de purificacion del
etanol. Para producir etanol Anhidro (concentracién 99.5% o mayor) se requiere

separaciones no convencionales.

Durante la fermentacion, diéxido de carbono es generado como resultado del
metabolismo microbiano. En la corriente de salida del gas y acompaifado con CO:
pueden ser encontradas pequefias cantidades de etanol volatilizado, agua y otras
sustancias volatiles. Para evitar la pérdida de etanol, esta corriente gaseosa es
alimentada a un depurador donde una corriente de agua a contracorriente absorbe mas
del 98% de etanol. El depurador es llenado con una cama empacada plastica

favoreciendo el contacto entre la corriente gaseosa y la liquida.

La corriente gaseosa de desecho es liberada a la atmdésfera mientras que la

corriente liquida conteniendo alrededor de 2.5 % de etanol es regresada a la corriente
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con el caldo de cultivo proveniente del fermentador para ser alimentado a la torre de
destilacion.

La primera columna de destilacion es llamada columna de concentracion. Esta
columna tiene un determinado numero de platos que pueden ser de varios tipos. La
corriente de etanol concentrada (35 a 50%) es removida desde la columna por la
corriente lateral. Los vapores de la cabeza de la columna contienen principalmente CO2
aproximadamente 84% una significativa cantidad de etanol 12 % y una pequefia

cantidad de agua.

El fondo de la columna, llamado “vinaza” concentra la sustancia no volatil y sélido

suspendida que se encuentran en el caldo de cultivo.

La composicién de la vinaza depende de la alimentacion empleada para la
produccion de etanol. El calor de la corriente de fondo es utlizado para

precalentamiento de la corriente de alimentacion de la misma columna de destilacion.

Esta columna tiene 32 platos, la corriente de alimentacién es aplicada en el
cuarto plato de la parte superior, la corriente lateral de etanol es removida del octavo
plato y la tasa de reflujo requerida es de 6.1 (véase Figura 2.2).

Agua

Depurador

Precalentadpr i f

Mosto \( Fermentado Mezcla Azeotropica

—/
Fermentador R

C. de concentracién C. de rectificacion

£

Fondo

Vinaza

Figura 2.2 Diagrama general de la estructura de produccion de etanol.
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La segunda columna o columna de rectificacién es alimentada con la corriente
lateral de etanol desde la columna de concentracidén. La operacion de esta columna
permite un destilado con 90 a 92 % de concentracion de etanol, la cual es enviada a la
etapa de deshidratacion. El fondo de esta columna tiene muy poco contenido de etanol.
Menos del 1 % siendo principalmente agua. La columna tiene 69 platos y una corriente
de alimentacién adicional correspondiente a la corriente de recirculacion proveniente de
la etapa de deshidratacion, la cual es alimentada en el plato 19 de la parte superior. La
corriente de alimentacion de la columna de concentracion es aplicada en el plato 40 y la

tasa de reflujo requerida es de 3.2 (Cardona et al 2010).
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En la actualidad existen distintas operaciones para la deshidratacion de la
mezcla azeotropica etanol/agua como lo son: la destilacion por cambio de presion,
destilacion azeotropica, destilacion extractiva y extractiva salina, adsorcion,
pervaporacion, destilacion difusiva y difusion de friccion. Dichos procesos son descritos

a lo largo de este capitulo.

3.1 Destilacion por cambio de presion.
Para lograr la separacion de la mezcla azeotrépica usando la destilacion por

cambio de presion, Figura 3.1, es requerida la manipulacién de la presion de la columna
utilizando una segunda columna trabajando bajo condiciones de vacio. Este tipo de
destilacion hace un cambio en el equilibrio de la fase vapor liquido a presiones menores
que la atmosférica permitiendo la desaparicion del azebtropo. La presion requerida para
eliminar el azedtropo en las mezclas etanol agua es menor a 6 kPa. Pero para obtener
una gran pureza en el producto, las columnas de destilacion necesitan un gran numero
de platos (sobre 40) y una tasa de reflujo grande. Estas condiciones implican costos de
capital significativos e incrementos en el costo de la energia debido al mantenimiento

del vacio en las torres de destilacién con muchos platos.

C. de Concentracion C. de Vacio

/—,: T Alcohol Anhidro

)
,,,,,,,,,,,, —)

an R N

Vinaza

Fermentado

Figura 3.1. Diagrama de deshidratacion por cambio de presion.
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En general, la destilacibn por cambio de presion no puede ser empleada
siempre; su utilizaciébn es limitada a mezclas con azedtropos susceptibles a ser
desplazados con pequefios cambios de presion, el cual no es el caso de los sistemas

de etanol/agua (Palomino and Parientes 2013).

3.2 Destilacion Azeotrgpica
Esta tecnologia, Figura 3.2, consiste en la adicion de un agente de arrastre a la

mezcla de etanol/agua para formar un nuevo azeoétropo. El azeotropo (ternario) permite
una separacion mas sencilla que involucra dos o tres columnas de destilacion. Las
sustancias mas utilizadas en este proceso son benceno, tolueno, n pentano y ciclo

hexano.

En el caso del benceno, el proceso consta de una columna de deshidrataciéon
(azeotrdpica), la cual es alimentada con la mezcla que contiene 90-92% de etanol

proveniente de la columna de rectificacion. El benceno es afiadido en el plato superior.

Para la parte mas baja de la columna azeotrépica, el etanol es removido con un
contenido de agua menor a 1%. Los vapores de la parte superior de la columna
corresponden a una mezcla con una composicién igual o cerca de la composicién del
azeotropo ternario de etanol agua benceno. Esta mezcla es condensada y enviada a un

separador liquido/liquido, un decantador.

Agua

Depurador

; I I
Precalentador ’ﬂ, T Decantador

Benceno

M. Azeotrépica

£

Mosto \( Fermentado
C. Azeotrépica’

~—
Fermentador L
C. de Concentracion C. Rectificacion Fondo
Enfriador

Vinaza

C. recuperacion fgua
Del agente de arrastre

Etanol Anhidro

Figura 3.2. Diagrama de produccién de etanol y deshidratacidon azeotrépica con benceno.
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Debido a las propiedades de la mezcla del azeotropo ternario, es condensado y
separado en dos fases liquidas; la fase con alto contenido en benceno es recirculada
como un reflujo a la columna azeotrépica y la otra fase con un mayor contenido de agua
que es alimentado a una columna menor para recuperar el agente de arrastre. El
destilado proveniente de la columna de extraccion tiene una concentracion significante
de benceno y por esta razon, esta corriente es recirculada a la columna azeotrdpica o al
decantador. Los fondos de la columna de extraccidn contienen principalmente agua. Si
estos fondos tienen una cantidad importante de etanol, ellos son recirculados a la
columna de concentracion; de esta manera la separacion del agua y el etanol es

atacada y el agente de arrastre es recuperado (Kiss and Suszwalak 2012).

Asi mismo, la utilizacion del benceno como agente de arrastre no es

recomendable debido a sus propiedades cancerigenas (Kiss and Suszwalak 2012).

3.3 Destilacion Extractiva
En este tipo de destilacién, Figura 3.3, una tercer substancia llamada agente

extractivo o solvente es afiadido al sistema de etanol agua. El agente extractivo
modifica la volatilidad relativa de los componentes de la mezcla sin formar nuevos

azeoOtropos y permitiendo de esta manera la separacion.

El solvente afadido debe tener una menor volatilidad con respecto a su
separacion en la segunda columna de destilacién. Donde ser recuperado seria mucho
mas sencillo. Ademas, el solvente debe tener un mayor punto de ebulliciébn. Ha sido
sugerido que a mayor viscosidad relativa de los solventes empleados en la destilacion
extractiva podria disminuir la eficiencia de la transferencia de masa del proceso. El
etilenglicol ha sido tradicionalmente usado para estos propdésitos, pero los costos
energéticos son mayores que en el caso de la destilacidn azeotrdpica utilizando el

benceno.
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Agua
co2

Etanol Anhidro

Depurador
Enfriador
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C. recuperacion ;
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Fermentado
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. Rectificacién
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Mosto \(
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Figura 3.3. Diagrama de produccién de etanol y deshidratacion con destilacién extractiva
utilizando etilenglicol como solvente.

El solvente es alimentado en la bandeja localizada sobre la corriente de
alimentacion de etanol que viene de la columna de rectificacién. A diferencia de la
destilacién azeotropica, el etanol anhidro es removido del fondo. Esta corriente es
enviada a la columna para recuperar el solvente donde el etilenglicol es recolectado en
el fondo gracias a su baja volatilidad. Este es recirculado a la columna extractiva. El
contenido de agua en la mezcla inicial es recuperado en el destilado de la columna de
recuperacion donde el etilenglicol es recirculado, la reduccion de temperatura en la
corriente a 80 °C es requerida para la alimentar la columna extractiva (Kiss and
Suszwalak 2012).

3.4 Destilacion Extractiva Salina
El uso de agentes extractivos salinos en los procesos de destilacidén extractiva ha

sido estudiado hace pocos afos. El acetato de potasio es el mas utilizado. Como las
sales son componentes no volatiles, el destilado obtenido en las columnas de
destilacion es mucho mas sencillo de separar, asi mismo los costos de energia son
menores comparados con la destilacidn extractiva tradicional. El efecto de la sal
consiste en la solvatacion preferencial de los iones formados por la disociacion de la sal
con el componente menos volatil que permite un incremento en la volatilidad relativa del

componente mas volatil, etanol.
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Dos posibles configuraciones han sido simuladas para la deshidratacion de
etanol usando acetato de potasio. En el primer caso, el punto inicial es una solucién de
etanol diluida que es alimentada a la columna de destilacion extractiva salina seguida
por una evaporaciéon multietapas y un secado por aspersion para recuperar la sal. El
segundo caso tiene una columna de destilacion previa para concentrar la solucién de
etanol la cual es alimentada a la columna de destilacion extractiva salina con la

posterior recuperacion de sal a través del secado por aspersion.

Esta segunda presenta mejor resultados desde el punto de vista de costo
energético. La sal utilizada no es toxica, la cual indica que este proceso puede
reemplazar la destilacion azeotrépica tradicional que utiliza acarreadores téxicos tales
como el benceno. Ademas, se emplea el CaClz, sales inorganicas, polimeros como

poliesteramidas y poli estirenos

3.5 Adsorcién
La adsorcion es otra operacion unitaria, Figura 3.4, empleada en la industria para

la deshidratacién de etanol. En esta operacion, la mezcla etanol agua pasa a través de

un aparato usualmente cilindrico que contiene una cama con un material adsorbente.

Debido a la diferencia en la afinidad de moléculas de agua y etanol con respecto
del adsorbente, el agua permanece atrapada en la cama mientras el alcohol etilico pasa
la misma cama incrementando su concentracién en la corriente que va dejando el

equipo.

La utilizacion de diferentes biomateriales como absorbentes para la
deshidratacion del etanol, tales como maiz, xilano, celulosa, almidén de maiz, harina de
maiz y bagazo de cafia han sido propuestos. Los materiales cuya estructura esta

basada en polisacaridos han demostrado su habilidad para separar agua y etanol.

Una vez que la cama de adsorbente se sature con la sustancia a ser separada, la
desorcion de esta sustancia deberia ser acoplada para hacer posible la reutilizacion del

material adsorbente. Para la regeneracion de los tamices, el gas caliente es requerido.
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Aunque rapidamente los deteriora especialmente si la cama es alimentada con una

corriente de liquido durante el previo ciclo de adsorcion de agua.

Considerando este deterioro, fue desarrollada la tecnologia de adsorcidon con
cambio de presion. Esta tecnologia involucra el uso de dos camas de adsorcion.
Mientras una cama produce vapores de alcohol anhidro sobrecalentado bajo presion, la
otra es regenerada bajo condiciones de vacio por recirculacién de pequefias porciones
de vapores de etanol sobrecalentados a través de tamices saturados. El sistema de
alimentacion lleva usando vapores sobre calentados desde la columna de rectificacion.
En esta manera, la vida de los tamices moleculares puede ser prolongada por varios
afos. Son costos bajos el reemplazar el material adsorbente asi que reduce los costos
de operacion (Delgado et al. 2013).
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Fermentado Tamiz
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\i \E Regeneracion
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C. Concentracion .[Rectificacion

Vinaza Fondo Etanol Anhidro
&

Intercambiador

Enfriador

Figura 3.4. Diagrama de produccién de etanol y deshidratacion por medio de adsorcion.

3.6 Pervaporacion.
Es una operacién, Figura 3.5, basada en la separacion de dos componentes por

una membrana selectiva bajo un gradiente de presion en el cual el componente pasa a

través de la membrana y es removido como una corriente gaseosa permeable, mientras
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retiene el otro componente en fase liquida y es removido como una corriente

concentrada.

Membranas de poli vinil alcohol. Estas membranas presentan una alta
selectividad favoreciendo el pase del agua a través de ellas y una gran retencion de
varios solventes organicos. Solo las membranas de poli vinil alcohol permiten el cambio
de equilibrio de fase de las soluciones etanol agua de tal manera que la trasferencia de
masa entre las fases liquido y vapor es determinada por la membrana semipermeable y

no por la interface libre.

La fuerza impulsora de pervaporacion es mantenida gracias a la aplicacion de
vacio en el lado permeable de la membrana. La diferencia parcial de presiones puede
ser incrementada elevando la temperatura de alimentacién lo mas alto posible. Lo
permeable es después condensado y genera una corriente liquida que puede ser
recirculada a una columna de rectificacibn. Han sido propuestas diferentes
modificaciones quimicas para las membranas de poli vinil alcohol para mejorar las fases
hidrofilicas e hidrofébicas para mejorar la selectividad y el flujo de estas membranas
(Kaewkannetra et al. 2011; Kalyani et al. 2008).

La pervaporacion ofrece una serie de ventajas comparadas con la destilacion
azeotrdpica o la extractiva por que el producto no contiene trazas de acarreadores ni

solventes.
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Figura 3.5. Diagrama de deshidratacion de etanol por Pervaporacion.

Ademas, esta tecnologia es facilmente ajustable y muy flexible con respecto a los
cambios de la concentracion de alimentacion. El inicio y fin del proceso requiere un
minimo trabajo y supervision. Finalmente, las unidades de Pervaporacion son
compactas y no necesitan grandes areas comparadas con las torres azeotrépicas de

destilacion.

Esta operacibn consume menos energia que las operaciones convencionales
basadas en la destilacion. El uso de Pervaporacion ha llegado a ser muy prometedor
considerando el desarrollo de membranas, las cuales han permitido aumentar la

selectividad y el flujo permeable (Kaewkannetra et al. 2011; Kalyani et al. 2008).

3.7 Destilacion difusiva
La destilacion difusiva, Figura 3.6, es un proceso de vaporizacién/condensacion

en presencia de un gas inerte estancado. En este proceso ambas diferencias de
volatilidades en los componentes a ser separados y la diferencia en su difusion a travées

de un gas inerte estancado son explotadas para lograr la separacion.

En este proceso a una mezcla liquida le es permitido fluir como una pelicula

liquida sobre la superficie vaporizante y es vaporizada a una temperatura sobre su
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punto de burbuja. La mezcla de vapor producida por el vaporizador se difunde a través
de una capa llena con un gas inerte el cual trabaja como un filtro selectivo que permite
diferencias en tasas relativas de difusion. La mezcla de vapor difundida llega a la
superficie de condensacion donde es condensada a menor temperatura. Dependiendo
del flujo molar de los componentes, un condensado de composicion diferente a la
composicién de la mezcla original es formado y fluye como como una pelicula liquida

sobre la superficie de condensacion (Singh and Prasad 2011).

La destilacion difusiva es un proceso novedoso en comparacion con otros
procesos de deshidratacién de etanol disponibles, como en este proceso de separacion
esta gobernado no solo por el equilibrio vapor/liquido sino también por la diferencia en
tasas relativas de difusion de componentes a través de un gas inerte. En un proceso de
destilacién por difusibn no hay necesidad de auxiliares y ademas no hay cambios de

presion en el sistema (Singh and Prasad 2011).

Xlc

x
S
<

Mezcla Liquida
/
Condensado

f

Figura 3.6. Principio de la destilacion difusiva

3.8 Difusioén de friccion
El mecanismo de trabajo en el nivel molecular es representado por la Figura 3.7.
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Figura 3.7. Principio de la separacion difusion de friccion.

Cuando se considera la difusion de las moléculas A y B a través de una especie
C, la molécula mas pequefia A experimenta en términos de difusiébn, menos obstaculo
por parte del llamado gas de arrastre C que la molécula mas grande B. Esto resulta en
una mayor velocidad de difusién de A comparada con B, la cual puede ser explotada
hasta lograr la separacion de los dos gases.

El equipo consiste en dos tlneles que estan separados por una membrana
porosa. La mezcla de alimentacién A+B ingresa por un lado del dispositivo; el gas de
arrastre C entra por el otro lado. En este arreglo, es elegido un flujo a contra corriente
pero el concepto también funciona para flujo en paralelo (Breure, Peters, and Kerkhof
2008).

A se difunde contra C mas facil que lo que lo hace B. Asi mismo, el efecto neto
es un enriquecimiento del componente A en una de las corrientes de salida y una
reduccion de concentracion del componente A en la otra corriente de salida. El
componente C termina en ambas corrientes de salida y asi mismo A y B tienen que ser

recuperadas de esas corrientes de salida.
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El gradiente de presidn necesitado para el flujo convectivo a través de los
canales puede ser despreciable. La difusion de friccion funciona de manera isotérmica e
isobarica en ambos lados de la barrera porosa. La separacion esta basada solo en los

procesos de difusion (Breure, Peters, and Kerkhof 2008).

Cuando describimos a la difusion de friccion, el proceso puede ser dividido en

tres partes:

1. Transporte a lo largo del lado de la alimentacion.
2. Transporte a traves de la membrana porosa.
3. Transporte a lo largo del lado de arrastre.

3.9 Destilacion reactiva
La destilacidn reactiva, combina la reaccion y la destilacion en una sola columna,

donde los reactantes son transformados a productos con una separacion de productos
simultdnea y la separacion permite cruzar las concentraciones azeotropicas y las
fronteras de destilacion; por lo tanto, facilita la purificacion del producto, (véase Figura
3.8).

El rendimiento de equilibrio se puede aumentar significativamente mucho més
alld de las limitaciones de equilibrio por la constante remocién de productos de la

mezcla reactante.

Este proceso ademas tiene algunas ventajas importantes tales como la reduccién
en energia, consumo de solvente, nimero de unidades de equipo y evita puntos
calientes por la evaporacion simultdnea del liquido. Estas ventajas permiten la
reduccion en costos de capital y operacion (Tavan and Hosseini 2013).

La aplicacion de la destilacion reactiva esta limitada a sistemas en los que la
velocidad de reaccién es elevada y no hay desajuste de temperaturas favorables para

la reaccidn y separacion.
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Figura 3.8. Esquema de una destilacién reactiva.

3.10 Evaluacion de procesos de deshidratacion de etanol
Hay desventajas en el uso de estos métodos por mencionar algunos tenemos:

o Destilacion por cambio de presion: Industrialmente no es recomendable por

los altos costos de operacion debido a las bajas presiones que requiere mantener.

o Destilacion azeotrépica, Destilacion extractiva y Destilacion extractiva
salina: Al utilizar agentes quimicos externos, para la formacién de azedétropos ternarios
y modificar la volatilidad de la mezcla, la pureza de los compuestos se ve afectada por

la contaminacion de los mismos agentes.

o Adsorcion: Se genera un costo adicional por los procesos de desorcion y

reemplazo del material adsorbente.

o Pervaporacion: Existe un elevado costo en la adquisicion de las membranas.

o Destilacion difusiva: Las columnas de destilacion por difusibn no pueden
manejar grandes tasas de flujo de alimentacion, debido a la pequefia pared anular de

gas. En una tasa de flujo grande las dos peliculas se tocarian y esto afecta la

selectividad y el proceso. Para una gran escala de produccion se puede utilizar un
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proceso hibrido donde se combina la destilacion por difusion y una destilacidén

convencional.

o Difusion de friccion: Continua en fase de experimentacion.
o Destilacion Reactiva:
. Condiciones de proceso incompatibles. En algunos procesos las condiciones

Optimas de temperatura y presion para destilacion puede estar lejos de ser 6ptimo para
la reaccién y viceversa.

. Escalar a grandes flujos. Es dificil disefiar procesos de destilacion reactiva para
grandes tasas de flujo por los problemas de distribucion de liquido en columnas
empacadas de destilacion reactiva

. Requisito de tiempo de residencia. Si el tiempo de residencia para la reaccion es
largo, entonces un tamafio grande y gran columna se necesitaran bandejas de
retencion.

. Limitaciones de volatilidad. Los reactivos y productos deben tener la volatilidad
adecuado para mantener altas concentraciones de los reaccionantes y bajas
concentraciones de productos de la zona de reaccion.
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CAPITULO 4. METODOLOGIA

Para llevar a cabo el presente proyecto, se realizaron las siguientes tres etapas:

A. Analisis de sistemas reactivos.

w

Disefio y simulacion.

C. Evaluacion.

A continuacion, se describe cada una de las mencionadas etapas y las fases que

contemplan:

4.1 Andlisis de sistemas reactivos.

Se realiza una investigacion sobre un conjunto de reacciones acuosas factibles

para el proceso.
Seleccion de sistemas reactivos acuosos.

En la basqueda, se adquirieren:

o Reacciones secundarias.

o Datos cinéticos experimentales los cuales nos permiten realizar las etapas
posteriores.

o Entalpias de reaccion.

o Precio de reactivos y productos.

Basados en los productos de las reacciones, se realizé un analisis en Aspen Plus
para la busqueda de azeotropos con las especies implicadas. Esto con la finalidad de

encontrar complicaciones en los sistemas de separacion.
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4.2 Disefio vy simulaciéon

En esta etapa se realizan dos procesos distintos para cada reaccién. Uno de
ellos consiste en un sistema de reaccion y separacion. El otro es una version

intensificada la cual se fundamenta en una destilacion reactiva.

Cada proceso es disefiado y simulado a distintas concentraciones de la mezcla

etanol/agua, las cuales son:

o Cerca del punto azeotrdpico 20 % mol agua — 80 % mol etanol.
o Concentracion diluida 90 % mol agua — 10 % mol etanol.
o Concentracion a la salida del fermentador 96 % mol agua — 4 % mol etanol.

La concentracién cerca del punto azeotrépico se trabaja con la finalidad de
explorar solo la fase de deshidratacion. Para ello se supone que existe la columna de

concentracion y la de rectificacion en el proceso global.

La concentracion diluida se trabaja suponiendo que se realiza solo la separacion

de la vinaza en una columna de concentracion menor a la tipica de 69 platos.

La concentracion a la salida del fermentador se trabaja para el caso ideal donde

no existe vinaza, solo existe un efluente del fermentador de la mezcla etanol/agua.

Para todos los casos de estudio, se utiliza un flujo molar de entrada de 100
kmol/h a una temperatura de 30 °C la cual es el promedio a la salida del fermentador.
Los flujos de entrada son a presion de operacion del reactor. En el caso de 6xido de

etileno y 6xido de propileno entran en fase liquida a 20 °C.
En la entrada del reactor PFR, los reactivos se encuentran como vapor saturado.

Los procesos desarrollados se llevan a cabo con el modelo termodindmico

UNIQUAC para la fase liquida y Redlich-Kwong para la fase vapor.

El disefio y la simulacion se llevaron a cabo en el software Aspen Plus.
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En el disefio y simulacion de procesos se introduce la siguiente codificacion que

se divide en 4 secciones:
La primera seccion contiene dos o tres letras que representan el tipo de proceso:

o RSE: Configuracién para el sistema reactor — separacion.
o RD: Configuracion de intensificacion de procesos basada en destilacion reactiva.
o RR: Reactor PFR.

La segunda seccidon contiene dos letras que representan el tipo de reactivo a

utilizar:

. EO: Oxido de etileno.
. PO: Oxido de propileno.
o EE: Etileno.

La tercera seccion contiene dos numeros que representan el porcentaje mol de

agua en la mezcla a tratar:

o 20: 20 % mol de agua.
o 90: 90 % mol de agua.
o 96: 96 % mol de agua.

La cuarta seccion contiene dos numeros que representan el porcentaje mol de

etanol en la mezcla a tratar:

. 80: 80 % mol de etanol.
. 10: 10 % mol de etanol.
. 4: 4 % mol de etanol.

Diseflo y simulacion de la fase reactiva del proceso.

Para el disefio de la fase reactiva, en los procesos de 6xido de etileno y 6xido de
propileno, se elige un reactor cinético CSTR para una produccidon continua (véase
Figura 4.1).

Maestria en Ciencias en Ingenieria Quimica 23



CAPITULO 4. METODOLOGIA
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Figura 4.1. Sistemas reactivos para 6xido de etileno y 6xido de propileno.

Para el proceso de hidratacion de etileno se utiliza un reactor cinético de flujo

piston, (véase Figura 4.2).

s ETHYLENE

®

Figura 4.2. Sistema reactivo para hidratacion de etileno.

Una vez definidos los equipos en los procesos a simular, se introducen los
valores de las variables cinéticas del modelo de reaccion. Dicho modelo corresponde a
la ley de potencia para el 6xido de etileno y para el éxido de propileno. En el caso del

etileno, corresponde a una cinética Langmuir-Hinshelwood Hougen-Watson (LHHW).

Después, se le otorga un valor estandar a cada variable importante del proceso,
(véase Tabla 4.1). Se realiza un andlisis paramétrico de cada una, utilizando la
herramienta de sensibilidad de aspen plus. Los limites superior e inferior se muestran

en la Tabla 4.2. Los objetivos de esta etapa de barrido son:
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o Encontrar los valores de las variables que arrojen la menor concentracion de
agua y de reactivo (6xido de etileno, 6xido de propileno y etileno) a la salida del reactor.
o Influencia de las variables de proceso.

o Tendencia de cada variable de proceso.

Tabla 4.1. Valor estandar de las variables en la fase reactiva.

Variable Valor estandar
Tiempo de residencia 0.5h
Temperatura del reactor 150 °C
Presion del reactor 1 Atm
Flujo de alimentacién del reactivo. 30 kmol/h

Tabla 4.2. Limite superior e inferior. Analisis paramétrico de la fase reactiva.

Variable Limite inferior | Limite superior
Tiempo de residencia 0.05h 2h
Temperatura del reactor 100 °C 300 °C
Presion del reactor 1 Atm 8 atm
Flujo de alimentacién del reactivo. 30 kmol/h 200 kmol/h

Una vez que se adquieren los resultados del analisis de sensibilidad, se localizan
los valores de los parametros que se encuentran cerca del objetivo y se inicia un
segundo barrido.

El segundo barrido se realiza sustituyendo los valores estandar iniciales por los
valores aproximados al objetivo del analisis y se acotan los limites superior e inferior
para un barrido detallado. Al obtenerse el segundo andlisis, queda definido el valor final

de cada variable.

Debido a la entalpia de reaccioén de la hidratacion del 6xido de etileno y del 6xido

de propileno tenemos una generaciéon de calor en el reactor, el cual podemos
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aprovechar. Para ello, se afiade un servicio de enfriamiento el cual consiste en la

generacion de vapor de baja, media y alta presién dependiendo el caso.

Disefio y simulacion de la fase de separacion del proceso.

En la fase de separacion, en los procesos de Oxido de propileno y 6xido de
etileno, Figura 4.3 y Figura 4.4, obtenemos a la salida del reactor una mezcla de
glicoles y etanol. Debido a la marcada diferencia en los puntos de ebullicion de cada

componente se elige una destilacion para su separacion.

Figura 4.3 Proceso de separacién para 6xido de propileno.

Una vez definidos los equipos en los procesos a simular, se selecciona el método

riguroso de Aspen Plus para su solucion, rad frac.

>——[EwaT]
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Figura 4.4. Proceso de separacién para 6xido de etileno.
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Después, se le otorga un valor estandar a cada variable de proceso importante,
Tabla 4.3, y se realiza un andlisis paramétrico de cada una, utilizando la herramienta de
sensibilidad de aspen plus. Los limites superior e inferior se muestran en la Tabla 4.4.
Los objetivos de esta etapa de barrido son:
o Encontrar los valores de las variables de mayor concentracion de etanol en el
flujo de destilado.
o Encontrar los valores de las variables de mayor flujo de etanol en el flujo de
destilado para una buena recuperacion.
o Influencia de las variables de proceso.

o Tendencia de cada variable de proceso.

Los procesos de separacion se llevan a cabo a presion atmosférica. Dada esta
circunstancia, se coloca una valvula entre el reactor y la torre de destilacion para

obtener la presion de operacion de la columna.

Tabla 4.3. Valores estandar para variables de la fase de separacion.

Variable Valor estandar
Etapa de alimentacién 3
Relacion de reflujo (RR) 1
Flujo de destilado 4 kmol/h
Numero de etapas (Incluye condensador y ebullidor). 10

Tabla 4.4. Limite superior e inferior. Analisis paramétrico de la fase de separacion.

Variable Limite inferior Limite Superior
Etapa de alimentacién 2 Etapa del ebullidor
Relacion de reflujo (RR) 0.1 90
Flujo de destilado 3 kmol/h 85 kmol/h
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Una vez que se determinan los resultados del andlisis de sensibilidad, se
localizan los valores de los parametros que se encuentran cerca del objetivo y se inicia

un segundo barrido.

El segundo barrido se realiza sustituyendo los valores estandar iniciales por los
valores aproximados al objetivo del andlisis y se acotan los limites superior e inferior

para un barrido detallado.

Para la variable de nimero de etapas, si no se alcanzan los objetivos de pureza
y recuperacion, se aumenta una etapa y se reinicia el analisis paramétrico. En cambio,
si se logran los propdésitos se disminuye una etapa y se vuelve a comenzar con el
barrido. La finalidad es lograr la menor cantidad de etapas que se reflejara en los costos
de capital. Al obtenerse el analisis con limites acotados, queda definido el valor final de

cada variable en el caso del proceso.

En el caso del 6xido de propileno, tenemos una segunda torre de destilacion. La
necesidad de la reaccién en tener un exceso de reactivo, provoca que el flujo de
destilado de la primera torre sea una mezcla de 6xido de propileno y etanol. Dicha
mezcla debe separarse. Por lo tanto, se adiciona otra columna para su separacion. Por
la diferencia entre puntos de ebullicion de los componentes de la columna, tenemos que
el etanol anhidro se obtiene en el fondo de la segunda columna y en el domo

recuperamos el 6xido de propileno.

El 6xido de propileno recuperado se recircula al proceso. Del domo sale en fase
liquida a presién atmosférica y se emplea una bomba para elevar la presion del fluido a

la de operacion del reactor.
Para definir el nimero de etapas en la segunda torre de destilacion en el caso

del 6xido de propileno se utiliza el modelo de métodos cortos de Aspen plus, torre
DSTWU.
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Una vez definido el nimero de etapas, se cambia la torre DSTWU por una torre
de métodos rigurosos, Rad Frac. Después, se realiza la misma metodologia utilizada
para la primera columna. Las variables estandar a utilizar se muestran en la Tabla 4.5.

Los limites para el analisis paramétrico se muestran en la Tabla 4.6.

Tabla 4.5. Variables de la fase de separacion. Segunda torre

Variable Valor estandar
Etapa de alimentacién 3
Relacion de reflujo (RR) 1
Flujo de destilado 10 kmol/h
NUmero de etapas (Incluye condensador y ebullidor) 16

Tabla 4.6. Limite superior e inferior segunda torre. Andlisis paramétrico de la fase de

separacion.
Variable Limite inferior Limite Superior
Etapa de alimentacion 2 Etapa de ebullidor
Relacion de reflujo (RR) 0.1 10
Flujo de destilado 7 kmol/h 15 kmol/h

Se indica el tipo de servicio que requiere tanto el ebullidor y condensador de
acuerdo al rango de temperatura necesario para el proceso. Ademas, de la electricidad

qgue la bomba solicita.
El calor de la corriente de glicoles, en el fondo de la torre, puede ser

aprovechado. Por ende, se coloca un enfriador el cual tiene como servicio la generacion

de vapor de baja presion.
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Intensificacion de procesos (disefio y simulacion de destilacion reactiva)

La intensificacion de proceso se lleva a cabo a través de una destilacion reactiva

por medio del método riguroso, el cual es representado por la torre Rad Frac, (véase
Figuras 4.5y 4.6).

Una vez definido el equipo para la intensificacion, se introducen los valores de

las variables cinéticas del modelo de reaccion. Dicho modelo corresponde a la ley de

potencia para el 6xido de etileno y para el 6xido de propileno.

COOLER

Figura 4.5. Destilacion reactiva 6xido de etileno.

c>

COOLER

Figura 4.6. Destilacion reactiva 6xido de propileno.

Después se le otorga un valor estdndar a cada variable de proceso importante,

Tabla 4.7. Se realiza un analisis paramétrico de cada una utilizando la herramienta de
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sensibilidad de aspen plus. Los limites superior e inferior se muestran en la Tabla 4.8.
Los objetivos de esta etapa de barrido son:

o Encontrar los valores de las variables que arrojen la menor concentracion de
agua y de reactivo (0xido de etileno, 6xido de propileno y etileno) a la salida del domo
de la torre.

o Encontrar los valores de las variables de mayor flujo de etanol en el flujo de
destilado para una buena recuperacion.

o Influencia de las variables de proceso.

o Tendencia de cada variable de proceso.

Tabla 4.7. Variables estandar de la destilacion reactiva.

Variable Valor estandar
Etapa de alimentacion 2
Relacion de reflujo (RR) 1
Flujo de destilado 4 kmol/h
Numero de etapas (Incluye condensador y ebullidor) 5
Hold up (m?3) 1
Presion (atm) 1
Flujo de alimentacién del reactivo. 30 kmol/h
Etapas reactivas 4

Tabla 4.8. Limite superior e inferior de la destilacién reactiva

Variable Limite inferior | Limite Superior
Etapa de alimentacion 2 Etapa de ebullidor
Relacion de reflujo (RR) 0.1 10
Flujo de destilado 3 kmol/h 85 kmol/h
Hold up (m?3) 0.1 2
Presién (atm) 1 8
Fluo de alimentacién del 30 kmol/h 200 kmol/h
reactivo.
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Una vez que se adquieren los resultados del andlisis de sensibilidad, se localizan
los valores de los parametros que se encuentran cerca del objetivo y se inicia un

segundo barrido.

El segundo barrido se realiza sustituyendo los valores estandar iniciales por los
valores aproximados al objetivo del analisis y se acotan los limites superior e inferior
para un barrido detallado.

Al obtenerse el segundo analisis, queda definido el valor final de cada variable.

Se indica el tipo de servicio que requiere tanto el ebullidor, como el condensador

de acuerdo al rango de temperatura necesario para el proceso.
El calor de la corriente de glicoles, en el fondo de la torre, puede ser

aprovechado. Por ende, se coloca un enfriador el cual tiene como servicio la generacién

de vapor de baja presion.

4.3 Comparacion y evaluacion.

Para poder realizar una evaluacion de los sistemas reactivos propuestos, se

realiza un analisis econdmico de cada proceso.

Evaluacion de los sistemas reactivos propuestos.

Se introduce, en Aspen Plus, el precio de cada corriente alimentacion y producto

los cuales se muestran en la Tabla 4.9 (Made-in-China.com, 2016).
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Tabla 4.9. Precios de reactivos y productos

Material Costo
Oxido de etileno $ 1 300.00 USD/Ton
Oxido de propileno | $ 1 200.00 USD/Ton
Etanol anhidro $ 0.44 USD/I
Etilenglicol $ 1 200.00 USD/Ton
Propilenglicol $ 1 275.00 USD/Ton
Etanol 4 % mol $ 0.02 UsSD/I
Etanol 10 % mol $ 0.04 USD/I
Etanol 80 % mol $ 0.35 USD/I

Para fijar el precio del etanol diluido a sus distintas concentraciones se calcula el

porcentaje equivalente a la dilucion con base al precio del etanol anhidro.

Una vez designados los precios de las corrientes de proceso y los servicios, de la
base de datos de Aspen Plus, necesarios para cada etapa. Se procede a dimensionar
los equipos dentro del simulador y se da inicio a una autoevaluacién de Aspen
Economic Analyzer para obtener el costo del proyecto.

Los resultados que nos arroja la autoevaluacion de Aspen Economic Analyzer

son:
o Costo de capital.
o Costo de operaciéon. En esta parte se toma en cuenta el costo de materia prima,

mantenimiento preventivo, mano de obra, servicios, depreciacion.

° Ventas anuales.

Todos los costos son basados en la base de datos de Aspen Economic Analyzer
para una planta creada en Estados Unidos de América.

Con los valores de los costos y ventas, se calcula la ganancia en cada proceso.
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Para finalizar, se comparan los procesos en las siguientes categorias.

o Porcentaje de pureza.

o Porcentaje de recuperacion de etanol.
o Emisiones de CO2 por servicios.

o Costo total de servicios.

o Costo capital.

o Costo de operacion.

o Venta.

o Ganancia.
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CAPITULO 5. RESULTADOS

A lo largo de este capitulo se da a conocer el resultado obtenido por la
investigacion. En €l se muestran los sistemas reactivos a utilizar, el disefio y simulacion
del proceso de acuerdo a las necesidades de cada proceso; tanto procesos
convencionales como los intensificados, una evaluacion econdmica de cada propuesta

y la comparacion de cada conjunto de operaciones.

5.1 Seleccién de sistemas reactivos.

Se tienen distintos sistemas reactivos atractivos para lograr el objetivo del
estudio. Entre ellos se encuentra: la hidratacion del etileno, hidratacion del 6xido de

etileno e hidratacion del 6xido de propileno.

Los sistemas mencionados son atractivos debido a que tenemos como resultado
etanol anhidro, etilenglicol y propilenglicol como productos alternos. Dichas sustancias
tienen valor industrial. A lo largo de la seccion 5.1 se lleva a cabo un estudio
termodinamico para confirmar la ausencia de azeotropos entre los reactivos y productos
que puedan limitar el objetivo del trabajo. Asi mismo, se realiza una investigacion

bibliogréfica acerca de posibles reacciones secundarias en el sistema.

5.1.1 Etileno/Etanol

La mayor parte de etanol producido en Estados Unidos es generado a partir de

procesos de fermentacion. Sin embargo, una pequefia cantidad es elaborada por via
quimica, como la hidratacibn de etileno en fase gaseosa. Este proceso es
comercialmente competitivo con un proceso de fermentacion cuando el etileno se

encuentra disponible (Momose et al. 1982; Roozbehani et al. 2012).

La reaccion de nuestro interés es la representada por la Ecuacion (5,1).

C2H4+H20(—>C2H50H (5, l)
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Esta reaccion sigue una cinética LANGMUIR-HINSHELWOOD-HOUGEN

WATSON (LHHW), (Véase Ecuaciones (5,2) y (5,3)).

k1PyPEg

ry= 5,2
1 (1+kWPW+kEPE+kAPA)Z ( ! )
ko Py

Tro =
2 (1+kaw+kEPE+kAPA)2 (5, 3)

Tabla 5.1. Datos cinéticos hidratacion de etileno.

Reacciéon 1 Reaccién 2
K ( kmol ) K ( kmol >
Y\m3cat h atm? 2\m3cat h atm
=1.7723x107° (91130) = 1.3865x1072 (43915>
= 1. X exp 7T =1. X exp ITa
162.73
Ky (atm™1) = 1.2328x10_17exp< )
RT
35.368
Kg(atm™) = 2.085x10_4exp< >
RT
159.15
Ky(atm™) = 3.3685x10‘86xp( T )

El analisis de la mezcla de reactivos y productos, mostrado en la Figura 5.1, nos

presenta la existencia solo del aze6tropo etanol/agua a 0.8947 fraccion mol de etanol.

Este resultado nos indica que es factible la produccién de etanol anhidro por medio del

sistema reactivo basado en etileno.
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AZEOTROPE SEARCH REPORT

Physical Property Model: UNIQ-RK  Valid Phase: VAP-LIQ

Mixture Investigated For Azeotropes At A Pressure Of 101325 N/SQM

Comp ID Component Name Classification Temperature
ETHYLENE ETHYLENE Unstable node -103.84C
ETHANOL ETHANOL Stable node 831C
WATER WATER Stable node 100.02 C

The Azeotrope
Number Of Components: 2 Temperature 78.14 C
Homogeneous Classification: Saddle
01 MOLE BASIS MASS BASIS
ETHANOL 0.8947 0.9560
WATER 0.1053 0.0440

Figura 5.1. Analisis de la mezcla de reactivos y productos para la hidratacidn de etileno.

5.1.2 Oxido de Etileno/Etilenglicol

El etilenglicol es un liquido transparente, incoloro, ligeramente espeso como el
almibar y leve sabor dulce. Se utiliza como anticongelante en los circuitos de
refrigeracion de motores de combustién interna, como difusor del calor, para fabricar
compuestos de poliéster, y como disolvente en la industria de la pintura y el plastico. El
etilenglicol es también un ingrediente en liquidos para revelar fotografias, fluidos para
frenos hidraulicos y en tinturas usadas en almohadillas para estampar, boligrafos, y

talleres de imprenta.

La reaccion de interés se encuentra representada en las Ecuaciones (5,4) y (5,5).

Estas reacciones siguen la cinética de la ley de potencia (véase Ecuaciones (5,6) y

(5,7)).
C,H,0 + H,0 > C,H 0, (5, 4)
CoH,0 + C,Hg04 — C4H1905 (5, 5)
ry = kT"eC"/RUX, Xpo (5, 6)

ry, = ane(_E/RT)XEGXEO (5, 7)
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Tabla 5.2. Datos cinéticos 6xido de etileno.

Unidades Reaccion 1 Reaccioén 2
mol 3.15x10%° 6.3x1015
k(——)
m-°s
9547 9547
E/R(—
/RG
_ 3 _ 3
H(L 80x10 13.1x10
mol

El analisis de la mezcla de reactivos y productos, mostrado en la Figura 5.2
(Ferreira and Trierweiler 2009), nos presenta la existencia solo del azeotropo
etanol/agua a 0.8947 fraccion mol de etanol. Este resultado nos indica que es factible la

produccién de etanol anhidro por medio del sistema reactivo basado en oxido de
etileno.

AZEOTROPE SEARCH REPORT
Physical Property Model: UNIQ-RK  Valid Phase: VAP-LIQ

Mixture Investigated For Azeotropes At A Pressure Of 101325 N/SQM

Comp 1D Component Name Classification Temperature
WATER WATER Saddle 100.02 C
ETHANOL ETHANOL Saddle 78.31C
ETHYL-01 ETHYLENE-GLYCOL Saddle 197.08 C
DIETH-01 DIETHYLENE-GLYCOL Stable node 24494 C
ETHYL-02 ETHYLENE-OXIDE Unstable node 10.34 C
The Azeotrope
Number Of Components: 2 Temperature 78.14 C
Homogeneous Classification: 5addle
01 MOLE BASIS MASS BASIS
WATER 0.1053 0.0440
ETHANOL 0.8947 0.9560

Figura 5.2. Andlisis de la mezcla de reactivos y productos para la reaccion con éxido de
etileno.
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5.1.3 Oxido de Propileno/Propilenglicol

El propilenglicol es utilizado como humectante, solvente y conservador de
alimentos. Ademas, el propilenglicol es utilizado en productos tales como bebidas
basadas en cafeina, endulzantes liquidos, helados y refrescos. (Kozlovsky et al. 2002;
Shaikhutdinov et al. 2010)

Al igual que el etilenglicol, el propilenglicol funciona como anticongelante para

aviones, ya que baja el punto de fusion del agua (Svandov et al. 2005).

La reaccion de interés se encuentra representada en las Ecuaciones (5,8) y (5,9).
Estas ecuaciones siguen la cinética de la ley de potencia (véase Ecuaciones (5,10) y
(5,11)).

C3H60 + Hzo - C3H802 (5, 8)
63H60 + C3H802 - C6H1403 (5, 9)
ry = kr"eC/R0)C, Cpy (5, 10)

ro = ane(_E/RT)CPGCPO (5, 11)

Tabla 5.3. Datos cinéticos 6xido de propileno.

Unidades Reaccion 1 Reaccién 2
mol 96 000 9 600
k()
E(L 75 362 82 899
mol
AH(L -91 360 -111 000
mol

El analisis de la mezcla de reactivos y productos, mostrado en la Figura 5.3, nos

presenta la existencia solo del azed6tropo etanol/agua a 0.8947 fraccién mol de etanol.
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Este resultado nos indica que es factible la produccion de etanol anhidro por medio del
sistema reactivo basado en 6xido de propileno.

AZEOTROPE SEARCH REPORT

Physical Property Model: UNIQ-RK  Valid Phase: VAP-LIQ

Mixture Investigated For Azeotropes At A Pressure Of 101325 N/SQM

Comp ID Component Name Classification Temperature
WATER WATER Saddle 100.02 C
ETHANOL ETHANOL Saddle 78.31C
PROPA-01 PROPANEDIOL-1,2 Saddle 187.72C
PROPY-1 PROPYLENE-OXIDE Unstable node 3448 C
DIFRO-01 DIPROPYLENE-GLYCOL Stable node 23227 C
The Azeotrope
Number Of Components: 2 Temperature 78.14 C
Homogeneous Classification: Saddle
01 MOLE BASIS MASS BASIS
WATER 0.1053 0.0440
ETHANOL 0.8947 0.9560

Figura 5.3. Analisis de la mezcla de reactivos y productos para la reacciéon con 6xido de
etileno.

5.2 Disefio de sistemas reactivos.

Es importante sefialar que en esta seccion se describen los andlisis soélo para la
condicion mas concentrada de la mezcla etanollagua ya que para las otras

concentraciones es la misma tendencia y fundamento.

5.2.1 Disefio y simulacion del sistema etileno/etanol.
La cinética de la reaccion de hidratacion del etileno ha sido investigada para un

catalizador de o0xido de tungsteno-zirconio.

A temperatura ambiente, la conversion a etanol por hidratacion directa del etileno
es apreciable, pero la velocidad de reaccion es extremadamente lenta. Un incremento
de temperatura desfavorece la proporcion de alcohol, mientras que un incremento de

presioén la favorece debido al menor nimero de moles en los productos.
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Se realizaron diversas simulaciones, Figura 5.4, para RREE8020, RREE9010 Y
RREE964 con distintas configuraciones hasta obtener con un tiempo de residencia de
26 horas. Se realizaron andlisis de sensibilidad de parametros como temperatura,
presion, longitud y diametro del reactor y en ninguna hubo reaccién. Esto lo podemos
atribuir a que en la cinética tenemos un factor pre exponencial del orden de 10°°.
Analizando los parametros de adsorcién de la cinética, podemos observar que en el
catalizador se adsorbe mas rapido el etanol para su descomposicion en etileno y agua

gue lo que se adsorbe para la produccién de etanol.

C> ETHYLENE

T
T

T

PFR

>

Figura 5.4. Disefo del sistema etileno / etanol.

5.2.2 Disefio del reactor en el sistema 6xido de etileno/etilenglicol.
De la Figura 5.5 a la 5.16, se muestran los analisis de sensibilidad de los

pardmetros sefialados en la metodologia.

RSEEO2080

WAT KMOL/HR
= _r.:

0.00 L L L . . L L . s 2 . L L L s 2 . L L N s - . NP P — .-— -
300 30.5 31.0 315 320 325 33.0 335 340 345 350 355 360 365 370 375 38.0 385 39.0 305 400 40.5 410 215 420 425 43.0 435 440 445 450 455 460 4585 470 475 480 485 450 495 500
Flujo de EQ KMOL/HR

Figura 5.5. Analisis de sensibilidad flujo de entrada 6xido de etileno RSEEO2080.
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En la Figura 5.5, se observa como disminuye cantidad de agua a la salida del
reactor conforme aumenta el flujo de Oxido de etileno hasta su agotamiento. Sin
embargo, se debe tomar la minima cantidad posible para eliminar el agua ya que un
exceso de Oxido de etileno genera una etapa adicional en el proceso de separacion
para su remocion y promueve una produccion extra de dietilenglicol debido a la
reaccion secundaria. La Figura 5.5 incluye el consumo de o6xido de etileno en la
transformacion del etilenglicol a dietilenglicol. El flujo de entrada para la operaciéon a la

concentracion problema se encuentra entre 39 — 41 Kmol/h.

RSEEO2080

(@ waT KMOL/HR

WAT KMOL/HR
o o s o

10 1.5 20 2.5 3.0 3.5 40 45 5.0 55 6.0 6.5 i) 15 B0 85 90 9.5 10.0 105
PRES BAR

Figura 5.6. Analisis de sensibilidad presion RSEE0O2080.

En la Figura 5.6, se observa la influencia de la presion en la cantidad de agua a
la salida del reactor. La tendencia la podemos atribuir a que a bajas presiones los
reactivos, agua y oxido de etileno, se encuentran en fase vapor lo cual favorece la
reaccion. A presiones sobre 5 atm., tenemos un aumento de agua a la salida debido a
gue es mas lenta la reaccidn en fase liquida. Por lo tanto, La presion de operacion debe

situarse alrededor de 1-2 atm. A esta diluciéon del etanol.
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RSEEQ2080

WAT KMOL/HR
@ >
=B

0.0725 . . L L . . . . . . . L . s 2 . . . . L . . . s
100 105 110 115 120 125 130 135 140 145 150 155 160 185 170 175 180 185 190 195 200 205 20 215 220
TEMP C

Figura 5.7. Analisis de sensibilidad temperatura RSEEO2080

En la Figura 5.7, se observa la influencia de la temperatura en la cantidad de
agua a la salida del reactor. Se tiene un punto minimo entre 140 — 150 °C. Pasando el
minimo se desfavorece la reaccion debido al fomento de la reaccion secundaria a esta
dilucion de etanol. La temperatura de operacion se encuentra alrededor del punto

minimo.

RSEEO2080

0.0750

WAT KMOL/HR
i o
@

[=
g

0.0875

0.0550

0.0525 |

0.00 0.05 0.10 0.15 0.20 025 0.30 0.35 040 045 0.50 0.55 0.60 0.65 0.70 0.75 0.80 0.85 0.50 0.95 1.00
Tiempo de residencia h

Figura 5.8. Analisis de sensibilidad tiempo de residencia RSEEO2080.

En la Figura 5.8, se observa la influencia del tiempo de residencia en la cantidad

de agua a la salida del reactor. Desde 0.25 a 1 h no hay cambio significativo en la
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concentracion de agua, pero si hay un aumento considerable en el volumen del reactor

lo cual impacta en los costos. Por lo tanto, se debe tomar un punto cercano a 0.25 h.

WAT K
=

RSEEO9010

0.090 -
0.085

0073 +
0.070 +

=
&

WAT KMOL/HR
o o=

=4
E E
S i

0.035
0.030 |-
0025 -
0.020

0015

0.010

o o
5 B
&

5
-]

Flujo de EO KMOL/HR

o0 2 . L L s L . L L L L s . . L L L P T
1001705 17101715 1720172, 5173.0173.5 1740174, 51750175, 5176.0176.5177.0 177, 5178.0178.5 179.0179.5 180.0180.5181.0 181.5182.0182.5 183.0183.5 184,0184.5185.0 185.5186.0 186.5 187.0187,5 188.0188.5 189.0 189.5150.0

Figura 5.9. Analisis de sensibilidad flujo de entrada 6xido de etileno RSEEO9010.

RSEEOS010
J.‘D 3.‘5 4.‘0 —'.I5 5.‘0 3.‘5 6?9 6?5 .’.ID ?.IS S.IG 8.‘5 '3.‘(} 5.5 IU‘.G 0.5
PRES BAR
Figura 5.10. Anédlisis de sensibilidad presion RSEEO9010.
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RSEEOD010
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Figura 5.11. Analisis de sensibilidad temperatura RSEEO9010.
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Figura 5.12. Andlisis de sensibilidad tiempo de residencia RSEO9010.
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0275
0250
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Figura 5.13. Analisis de sensibilidad flujo de entrada 6xido de etileno RSEEO964.
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Figura 5.14. Andlisis de sensibilidad presién RSEEO964.
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RSEEO9604

== WAT KMOLHR

232 -

010 4

WAT KMOL/HR
= o
2

2
&
T

004 -

002 -

0.00 ! . . . . . . . . . L s L
150 155 160 165 1m0 175 180 185 150 155 200 205 210 215 220
TEMP C

Figura 5.15. Analisis de sensibilidad temperatura RSEEO9604
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Figura 5.16. Analisis de sensibilidad tiempo de residencia RSEEO964

En la Tabla 5.4, se muestran los parametros de proceso finales para los

reactores, resultado del analisis de sensibilidad.
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Tabla 5.4. Valores finales para los reactores en distintas configuraciones.

RSEEO2080 RSEEO9010 RSEEQO964
Volumen de reactor (m?3) 5 43.54 19.41
Temperatura del reactor (°C) 140 200 220
Entrada de EO (kmol/h) 39.8 179.95 191.99
Entrada de etanol-agua 100 100 100
(kmol/h)
Presion del reactor (atm) 1.44 1.44 1.44
Servicio reactor Generacion Generacion de | Generacion de

de vapor baja | vapor media | vapor media

presion presion presion

5.2.3 Diseilo de la torre de destilacion en el sistema 6xido de etileno/etilenglicol.

De la Figura 5.17 a la 5.25, se muestran los analisis de sensibilidad de los

parametros sefialados en la metodologia.

RSEEQ2080

c_gg_ss.—’,/—

09930 +

09925

15 48

Figura 5.17. Andlisis de sensibilidad etapa de alimentacion RSEEO2080.

En la Figura 5.17, se observa la influencia de la etapa de alimentacion en la

pureza del etanol anhidro a la salida del domo de la columna de destilacién. Se observa

gue la mejor opcion es la etapa 4 de la columna.
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Figura 5. 18. Analisis de sensibilidad flujo destilado RSEEO2080

En la Figura 5.18, se observa la influencia del flujo de destilado en la pureza del
etanol anhidro a la salida del domo de la columna de destilacion. Se observa que la
mejor opcidn se encuentra a una velocidad de 79 — 81 Kmol/h. Esto se debe a que a
menores velocidades se puede obtener la misma pureza, pero afecta de forma negativa

la recuperacion del biocombustible.
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Figura 5.19. Analisis de sensibilidad relacion de reflujo RSEO2080.

En la Figura 5.19, se observa la influencia de la relaciéon de reflujo en la pureza
del etanol anhidro. El analisis muestra que aumentar la relacion no tiene un gran efecto

en el parametro de interés. Sin embargo, entre mayor sea la relacion de reflujo, mayor
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sera el costo del equipo debido al tanque de reflujo; Asi como, la carga energética

empleada para la recirculacion. Por lo tanto, se consideran relaciones menores a 0.2.
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Figura 5.20. Analisis de sensibilidad etapa de alimentacién RSEE09010.
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Figura 5.21. Analisis de sensibilidad flujo de destilado RSEE0O9010.
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Figura 5.22. Analisis de sensibilidad relacion de reflujo RSEE09010.
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Figura 5.23. Analisis de sensibilidad etapa de alimentacién RSEEO964.
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Figura 5.24. Analisis de sensibilidad flujo de destilado RSEEQ964.
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Figura 5.25. Analisis de sensibilidad relacion de reflujo RSEEO964.

Para trabajar bajo concentraciones diluidas de etanol es indispensable utilizar
relaciones de reflujo elevadas. Principalmente, se debe porque se tiene un gran flujo
molar de glicoles a la salida del domo y hay que regresarlo para obtener la pureza
deseada.
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En la Tabla 5.5, se muestran los valores finales de las variables de proceso para

las torres de destilacion en los distintos sistemas, resultado del analisis de sensibilidad.

Tabla 5.5. Valores finales para las columnas de destilacién a distintas configuraciones

RSEEO2080 | RSEE09010 RSEEO964
Numero de platos 5 5 5
Plato de entrada 4 4 5
Flujo de destilado (kmol/h) 79.8 9.97 3.95
Relacién de reflujo 0.6 15 90
Presion (atm) 1 1 1

Servicio condensador torre

Refrigerante 1

Refrigerante 1

Refrigerante 1

Servicio ebullidor torre Vapor alta Aceite caliente | Aceite caliente
presion
Servicio condensador EG Generacion | Generacién de | Generacion de
de vapor baja vapor baja vapor baja
presion presion presion

5.2.4 Disefio de la destilacién reactiva en el sistema 6xido de etileno/etilenglicol.
De la Figura 5.26 a la 5.43, se muestran los andlisis de sensibilidad de los

pardmetros sefialados en la metodologia.
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Figura 5.26. Analisis de sensibilidad etapa de entrada RDEO2080.

En la Figura 5.26, se observa la influencia de la etapa de alimentacion en la
pureza del etanol anhidro a la salida del domo de la columna de destilacion. Se observa
que la mejor opcién es la etapa 5 de la columna la cual representa el ebullidor de la
torre. Este funge como un reactor batch dentro de la torre de destilacion reactiva. Esta
eleccion permite intensificar el proceso por la reduccién de etapas en la columna.

0.00114 ¢

0.00110 -

RDEO2030

Flujo destilaco KMOL/HR

Figura 5.27. Andlisis de sensibilidad flujo de destilado RDEO2080.

En la Figura 5.27, se observa la influencia del flujo de destilado en la pureza del

etanol anhidro a la salida del domo de la columna de destilacion. Se observa que la

mejor opcidn se encuentra a una velocidad de 79 — 79.5 Kmol/h. Esto se debe a que a

menores velocidades se puede obtener la misma pureza, pero afecta de forma negativa
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la recuperacién del biocombustible. Dicha Figura muestra que la concentracion de agua
tiene la misma tendencia que el etanol. Sin embargo, el aumento de agua es muy

pequefio que no presenta problema para el objetivo del proceso.
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Figura 5.28. Analisis de sensibilidad flujo de entrada 6xido de etileno RDEO2080.

En la Figura 5.28, se observa como disminuye cantidad de agua, a la salida del
domo de la torre de destilacion reactiva, conforme aumenta el flujo de o6xido de etileno
hasta su agotamiento. Sin embargo, se debe tomar la minima cantidad posible para
eliminar el agua ya que un exceso de 6xido de etileno genera una etapa adicional en el
proceso de separacion para su remocion del flujo de destilado y promueve una
produccion extra de dietilenglicol debido a la reaccién secundaria. La Figura 5.28
incluye el consumo de Oxido de etileno en la transformacién del etilenglicol a
dietilenglicol. El flujo de entrada para la operacion a la concentracion problema se

encuentra entre 39.5 — 39.9 Kmol/h.
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Figura 5.29. Analisis de sensibilidad hold up RDEO2080

En la Figura 5.29, se observa la influencia del hold up del liquido en la columna

de destilacion. Esta variable es muy importante debido a que influye de manera directa

en la reaccion proporcionando un tiempo de residencia dentro de la torre. La Figura

5.29 muestra que conforme aumenta el hold up, aumenta la pureza del etanol anhidro

en el domo. Sin embargo, en valores de 500 a 1 000 litros por etapa evidencia que el

aumento ya no es tan significativo a nivel pureza, pero si a nivel volumen el cual

repercute de forma directa en el costo de capital. Por ende, se toman en cuenta valores

menores a 500 I.
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Figura 5.30. Analisis de sensibilidad presion RDEO2080.
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la Figura 5.30, se observa la influencia de la presion en la cantidad de agua a

la salida del domo de la columna. La tendencia la podemos atribuir a que a bajas

presiones los reactivos, agua y oxido de etileno, se encuentran en fase vapor lo cual

favorece la reaccion. A presiones sobre 1.7 atm., tenemos una disminucién de la pureza

de etanol anhidro a la salida debido a que es mas lenta la reaccion en fase liquida y

afecta el equilibrio de fases, parametro sumamente importante para la separacion en la

torre. Por lo tanto, La presion de operacion debe situarse alrededor de 1-1.7 atm. A esta

dilucion de etanol.
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Figura 5.31. Analisis de sensibilidad relacion de reflujo RDEO2080.

la Figura 5.31, se observa la influencia de la relacion de reflujo en la pureza

del etanol anhidro. El analisis muestra que aumentar la relaciéon tiene un gran efecto en

el parametro de interés. Sin embargo, entre mayor sea la relacion de reflujo, mayor sera

el costo del equipo debido al tanque de reflujo; Asi como, la carga energética empleada

para la recirculacion. Por lo tanto, se consideran relaciones entre 0.35y 0.6.
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Figura 5.32. Analisis de sensibilidad flujo de entrada 6xido de etileno RDEO9010.
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Figura 5.33. Andlisis de sensibilidad etapa de alimentacion RDEP9010.
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Figura 5.34. Analisis de sensibilidad flujo de destilado RDEO9010.
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Figura 5.35. Anédlisis de sensibilidad hold up RDEO9010.
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Figura 5.36. Analisis de sensibilidad presion RDEO9010.
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Figura 5.37. Andlisis de sensibilidad relacion de reflujo RDEO9010.
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Figura 5.38. Analisis de sensibilidad flujo de entrada 6xido de etileno RDEO964.
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Figura 5.39. Andlisis de sensibilidad etapa de alimentacion RDEO964.
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Figura 5.40. Analisis de sensibilidad flujo de destilado RDEO964.
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Figura 5.41. Andlisis de sensibilidad hold up RDEO964.
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Figura 5.42. Analisis de sensibilidad presion RDEO964.
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Figura 5.43. Andlisis de sensibilidad relacion de reflujo RDEO964.

En la Tabla 5.6, se muestran los parametros de proceso finales para las torres de

destilacion, resultado del analisis de sensibilidad.
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Tabla 5.6. Valores finales para los sistemas de destilacion reactiva a distintas
configuraciones

RDEO2080 RDEO9010 RDEO964
Numero de platos 5 5 5
Plato de entrada 5 5 5
Hold up (m3) 0.5 0.5 0.5
Platos reactivos 2al4 2al4 2al4
Flujo de destilado 79.2 9.82 3.95
(kmol/h)
Relacién de reflujo 0.4 23 75
Entrada de EO (kmol/h) 39.9 179.9 191.99
Presion de la torre 1.65 1.65 1.65

(atm)

Servicio condensador

Refrigerante 1

Refrigerante 1

Refrigerante 1

Servicio ebullidor

Aceite caliente

Fuego

Fuego

Servicio condensador Generacion | Generacion de | Generacion de
corriente EG de vapor baja vapor baja vapor baja
presion presion presion

La etapa 1 de la torre de destilacion reactiva corresponde al condensador y la 5

al ebullidor. Este se toma como un reactor, por ende, también es una etapa reactiva.
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5.2.5 Disefio del reactor en el sistema 6xido de propileno/propilenglicol.
De la Figura 5.44 a la 5.54, se muestran los analisis de sensibilidad de los

paradmetros sefialados en la metodologia.

RSEPO2080

WA KMOLHR

Entrada PO KMOL/HR

Figura 5.44. Andlisis de sensibilidad flujo de entrada 6xido de propileno RSEP0O2080.

En la Figura 5.44, se observa como disminuye cantidad de agua, a la salida del
reactor, conforme aumenta el flujo de 6xido de propileno hasta su agotamiento. Sin
embargo, se debe tomar la minima cantidad posible para eliminar el agua ya que una
gran cantidad en exceso de 6xido de propileno genera un proceso mas complejo en la
etapa de separacién para su remocion en la segunda columna de dicha fase. Ademas,
promueve una produccion extra de dipropilenglicol debido a la reaccion secundaria. La
Figura 5.44 incluye el consumo de 6xido de propileno en la transformacion del
propilenglicol a dipropilenglicol. El flujo de entrada para la operacién a la concentracion
problema se encuentra entre 45 — 55 Kmol/h.
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RSEPO2080
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Figura 5.45. Analisis de sensibilidad presion RSEP0O2080.

En la Figura 5.45, se observa la influencia de la presion en la cantidad de agua a
la salida del reactor. La tendencia la podemos atribuir a que a presiones mayores sin
pasar la de vapor, los reactivos agua y 6xido de propileno, se encuentran en fase vapor
y aumentan su energia molecular lo cual favorece por su cinética de reaccion. Por lo
tanto, la presion de operacion debe situarse alrededor de 10 - 15 atm. A esta dilucién de

etanol.
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0090
0.085

0.080 |
4

0.075 s . L . L L s . . . L L L s . . . L L . 2 . . )\
1600 1625 1650 1675 10 TaS 1750 17TS 1800 1825 1850 1875 1900 1925 1950 1975 2000 AR5 2050 2075 200 2125 2150 475 2200
TEMP C

Figura 5.46. Andlisis de sensibilidad temperatura RSEPO2080
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En la Figura 5.46, se observa la influencia de la temperatura en la cantidad de
agua a la salida del reactor. Se tiene que a partir de 185 °C en adelante continta
disminuyendo el agua, pero de una manera significativa. Sin embargo, la temperatura
no puede pasar de los 220 °C debido a que se promueve la descomposicion de la

olefina. Asi que, la temperatura de operacion del reactor se encuentra a 220 °C.

RSEPO2080

WARMOLHR
o >3

000 s L . . L . . L . L . . . L L L . L . s . . . . . L . . L . . L . L L .
015 020 0.25 030 035 040 045 050 055 060 065 0.70 0.75 080 045 090 0595 1.00 1.05 110 115 1.20 1.25 130 135 140 145 150 1.55 160 1.65 1.70 175 180 1.85 190 195 2.00
Tiempo de residencia h

Figura 5.47. Analisis de sensibilidad tiempo de residencia RSEPO2080.

En la Figura 5.47, se observa la influencia del tiempo de residencia en la
cantidad de agua a la salida del reactor. Desde 1 a 2 h no hay cambio significativo en la
concentracion de agua, pero si hay un aumento considerable en el volumen del reactor

lo cual impacta en los costos. Por lo tanto, se debe tomar un punto cercano a 1 h.
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RSEPO2010

e
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Entrada PO KMOL/HR

Figura 5.48. Analisis de sensibilidad flujo de entrada 6xido de propileno RSEP0O9010.
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Figura 5.49. Anédlisis de sensibilidad presion RSEPO9010.
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WA KMOLHR
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Figura 5.50. Analisis de sensibilidad temperatura RSEP0O9010.
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Figura 5.51. Anédlisis de sensibilidad tiempo de residencia RSEPO9010.
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Figura 5.52. Analisis de sensibilidad flujo de entrada 6xido de propileno RSEP0O964.
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Figura 5.53. Andlisis de sensibilidad temperatura RSEPO964.
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Figura 5.54. Analisis de sensibilidad tiempo de residencia RSEPO964.

En la Tabla 5.7, se muestran los parametros de proceso finales para las torres de

destilacion, resultado del analisis de sensibilidad.

Tabla 5.7. Valores finales para los reactores en distintas configuraciones.

RSEPO2080 RSEPO9010 RSEPO964
Volumen de reactor (m3) 339.06 16.44 16.69
Temperatura del reactor 220 220 220
Q)
Entrada de PO (kmol/h) 38.05 177.53 188.64
Presion del reactor (atm) 10 5.8 3.7
Servicio reactor Vapor alta Generacion de | Generacion de
presion vapor de vapor de
media presion | media presion

5.2.6 Diseiio de la torre de destilacion en el sistema 6xido de

propileno/propilenglicol.

De la Figura 5.55 a la 5.66, se muestran los andlisis de sensibilidad de los

pardmetros sefialados en la metodologia para el sistema de separacidbn compuesto por

dos torres representadas como torre 1y torre 2.
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RSEPO2080

45 50 55 6.0 6.5 7.0 5 a0 8.5 50 9.5 100
Etapa Alim

Figura 5.55. Analisis de sensibilidad etapa de alimentacién torre 1 RSEPO2080.

En la Figura 5.55, se observa la influencia de la etapa de alimentacion en la
pureza del etanol a la salida del domo de la columna de destilacién 1. En esta Figura se
muestra que los valores de la pureza son por debajo del etanol anhidro debido a que es
una mezcla de etanol con 6xido de propileno. Ademas, se analiza que las etapas 5, 6, 7
y 8 tienen la concentracion mas elevada y similar entre ellas a la salida del domo, lo que
podria proponer la eliminacion de al menos 3 de las 4 etapas para la intensificacion de

la torre 1.

RSEPO2080

20 25 30 35 40 45 0 55 &0 65 TO 15 &0 &5 90 45 W00 05 10 1S 120 125 130 135 M0 45 150 155 160
Etapa alim 2

Figura 5.56. Analisis de sensibilidad etapa de alimentacién torre 2 RSEP0O2080.
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EPO2080
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Figura 5.57. Analisis de sensibilidad relacion de reflujo torre 1 RSEP0O2080.

En la Figura 5.57, se observa la influencia de la relacién de reflujo en la pureza
del etanol a la salida del domo de la columna 1. El analisis muestra que aumentar la
relacion sobre 0.5 no tiene un gran efecto en el parametro de interés. Sin embargo,
entre mayor sea la relacion de reflujo, mayor sera el costo del equipo debido al tanque
de reflujo; Asi como, la carga energética empleada para la recirculacion. Por lo tanto, se

consideran relaciones alrededor de 0.5.

RSEPO2080
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Figura 5.58. Andlisis de sensibilidad relacion de reflujo torre 2 RSEP0O2080.
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Figura 5.59. Analisis de sensibilidad flujo de destilado torre 1 RSEP0O2080.

En la Figura 5.59, se observa la influencia del flujo de destilado en la pureza del
etanol a la salida del domo de la columna de destilacion 1. Se observa que la mejor
opcion se encuentra a una velocidad de 91 — 93 Kmol/h. Velocidades distintas afectan

la pureza y recuperacion del biocombustible.
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Figura 5.60. Analisis de sensibilidad flujo de destilado torre 2 RSEPO2080.
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Figura 5.61. Analisis de sensibilidad etapa de alimentacién torre 1 RSEP0O9010.
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Figura 5.62. Andlisis de sensibilidad etapa de alimentacidn torre 2 RSEP0O9010.
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Figura 5.63. Analisis de sensibilidad flujo de destilado torre 1 RSEP0O9010.
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Figura 5.64. Andlisis de sensibilidad flujo de destilado torre 2 RSEP0O9010
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Figura 5.65. Analisis de sensibilidad relacion de reflujo torre 1 RSEP0O9010
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Figura 5.66. Andlisis de sensibilidad relacion de reflujo torre 2 RSEPO9010

En la Tabla 5.8, se muestran los parametros de proceso finales para las torres de

destilacion, resultado del analisis de sensibilidad.
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Tabla 5. 8. Valores finales para las columnas de destilacion a distintas configuraciones

RSEPO2080 RSEPO9010 RSEPO964

Numero de platos columna 1 10 10 10
Numero de platos columna 2 16 23 23
Plato de entrada columna 1 6 6 7
Plato de entrada columna 2 7 12 12
Flujo de destilado 91.9 20.5 12.3
(kmol/h)torrel
Relacion de reflujo torrel 0.52 1.72 2.94
Flujo de destilado 12 10.7 8.28
(kmol/h)torre2
Relacion de reflujo torre2 6.3 0.65 0.42
Entrada de PO (kmol/h) 38.05 177.53 188.64
Presion del torre 1(atm) 1 1 1
Presion del torre 2 (atm) 1 1 1
Servicio bomba Electricidad Electricidad Electricidad
Servicio condensador torrel Aire Aire Aire
Servicio ebullidor torre 1 Vapor alta Vapor de alta | Vapor de alta

presion presion presion
Servicio condensador torre2 Agua Agua Agua
Servicio ebullidor torre 2 Vapor baja Vapor de baja | Vapor de baja

presion presion presion

Servicio condensador PG

Generacion de
vapor baja

presion

Generacion de
vapor baja

presion

Generacion de
vapor baja

presién
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5.2.7 Disefio de la destilacidon reactiva en el sistema 6xido de
propileno/propilenglicol.
De la Figura 5.67 a la 5.82, se muestran los analisis de sensibilidad de los

paradmetros sefialados en la metodologia.

RDP02080
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Figura 5.67. Anédlisis de sensibilidad flujo de entrada 6xido de propileno RDP0O2080

En la Figura 5.67, se observa como disminuye cantidad de agua, a la salida del
domo de la torre de destilacién reactiva, conforme aumenta el flujo de 6xido de
propileno hasta su agotamiento. Sin embargo, se debe tomar la minima cantidad
posible para eliminar el agua ya que un exceso de 6xido de propileno genera una etapa
adicional en el proceso de separacion para su remociéon del flujo de destilado y
promueve una produccion extra de dipropilenglicol debido a la reaccion secundaria. La
Figura 5.67 incluye el consumo de o6xido de propileno en la transformacion del
propilenglicol a dipropilenglicol. El flujo de entrada para la operacion a la concentracion
problema se encuentra entre 25 — 27 Kmol/h.
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Figura 5.68. Analisis de sensibilidad etapa de alimentacién RDP0O2080.

la Figura 5.68, se observa la influencia de la etapa de alimentacién en la

pureza del etanol anhidro a la salida del domo de la columna de destilacion. Se observa

gue la mejor opcion es la etapa 14 de la columna.
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Figura 5.69. Analisis de sensibilidad flujo de destilado RDPO2080.

la Figura 5.69, se observa la influencia del flujo de destilado en la pureza del

etanol anhidro a la salida del domo de la columna de destilacion. Se observa que la

mejor opcidn se encuentra a una velocidad de 79 — 79.5 Kmol/h. Esto se debe a que a

velocidades distintas se puede obtener menor pureza y recuperacion del

biocombustible.
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Figura 5.70. Analisis de sensibilidad hold-up RDP0O2080.

En la Figura 5.70, se observa la influencia del hold up del liquido en la columna

de destilacion. Esta variable es muy importante debido a que influye de manera directa

en la reaccion proporcionando un tiempo de residencia dentro de la torre. La Figura

5.70 muestra que conforme aumenta el hold up, aumenta la pureza del etanol anhidro

en el domo. Sin embargo, en valores de 1 100 a 2 000 litros por etapa evidencia que el

aumento ya no es tan significativo a nivel pureza, pero si a nivel volumen el cual

repercute de forma directa en el costo de capital. Por ende, se toman en cuenta valores
alrededor de 1 100 I.
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Figura 5.71. Analisis de sensibilidad presién RDP0O2080.
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En la Figura 5.71, se observa la influencia de la presién en la cantidad de agua a
la salida del domo de la columna. La tendencia la podemos atribuir a que a presiones
mayores sin pasar la de vapor, los reactivos agua y 6xido de propileno, se encuentran
en fase vapor y aumentan su energia molecular lo cual favorece por su cinética de
reaccion. Por lo tanto, la presién de operacion debe situarse alrededor de 3.2 - 4 atm. A

esta dilucién de etanol.
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Figura 5.72. Analisis de sensibilidad relacion de reflujo RDPO2080.

En la Figura 5.72, se observa la influencia de la relacién de reflujo en la pureza
del etanol anhidro. El analisis muestra que aumentar la relaciéon tiene un gran efecto en
el parametro de interés. Sin embargo, entre mayor sea la relacion de reflujo, mayor sera
el costo del equipo debido al tanque de reflujo; Asi como, la carga energética empleada
para la recirculacion. Por lo tanto, se consideran relaciones entre 0.4 y 0.55.
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Figura 5.73. Analisis de sensibilidad flujo de entrada 6xido de propileno RDP0O9010.
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Figura 5.74. Andlisis de sensibilidad flujo de destilado RDPO9010.
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Figura 5.75. Analisis de sensibilidad hold-up RDP0O9010.
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Figura 5.77. Analisis de sensibilidad relacion de reflujo RDP0O9010.
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Figura 5.78. Andlisis de sensibilidad flujo de entrada 6xido de propileno RDPO964.
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Figura 5.79. Analisis de sensibilidad flujo de destilado RDPO964.
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Figura 5.80. Andlisis de sensibilidad hold-up RDPO964.

Maestria en Ciencias en Ingenieria Quimica 86



100 -
095
20+
085
030

EoTs
o0t
065

0.60 -

0.55

CAPITULO 5. RESULTADO

S0ME

D‘SD I 1 I I I I 1 I I 1 1 I 1 I I I I 1 I I 1 1 I 1 1 1 1 I I I I I 1 I 1 1 1 1 I 1 ]
2021 22 23 24 25 26 27 28 29 30 31 32 33 34 35 36 37 38 39 40 41 42 43 44 45 46 47 48 49 30 51 52 53 34 55 56 57 38 38 60 61

PRES BAR

Figura 5.81. Analisis de sensibilidad presion RDPO964.
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Figura 5.82. Analisis de sensibilidad relacion de reflujo RDPO964.

En la Tabla 5.9, se muestran los parametros de proceso finales para las torres de

destilacion, resultado del analisis de sensibilidad.
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Tabla 5.9. Valores finales para los sistemas de destilacion reactiva a distintas

configuraciones

RDPO2080 RDPO9010 RDPO964
Numero de platos columnal 16 13 13
Plato de entrada columna 1 15 12 12
Hold up (m3) 1.3 1 1
Platos reactivos 2alal6 2alal3 2alal3
Flujo de destilado 79.67 9.775 3.89
(kmol/h)torrel
Relacion de reflujo torrel 0.4625 20 52
Entrada de PO/EO (kmol/h) 23.5 169.23 180.13
Presion del torre 1(atm) 3.5 3.5 3.5

Servicio condensador torre 1

Refrigerante 1

Refrigerante 1

Refrigerante 1

Servicio ebullidor torre 1 Vapor alta Fuego Fuego
presion
Servicio condensador PG/EG | Generacion | Generacion de | Generacion de
de vapor baja vapor baja vapor baja
presiéon presion presion

La etapa 1 de la torre de destilacion reactiva corresponde al condensador y la
altima al ebullidor. Este se toma como un reactor, por ende, también es una etapa

reactiva.

5.3 Simulacién del sistema reactor-separacion 6xido de etileno/etilenglicol.

En la Tabla 5.10, se muestran los datos obtenidos con los valores finales de las

variables de proceso para las tres concentraciones.
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Tabla 5.10. Simulacién de los sistemas convencionales con 6xido de etileno.

RSEEO2080 RSEEO9010 RSEEQO964
Pureza de et %omol 99.57 99.89 99.83
Recuperacion de et %omol 99.57 99.60 98.59
Carga térmica (KW)
Reactor -40.1 -4592.7 -4853.71
Ebullidor 657.7 2277.5 4834.45
Condensador -1655.77 -2073.85 -4680.70
Condensador EG -122.98 -787.28 -838.77
% Conversion EO 99.42 100 100
Temp salida et (°C) 20 20 20
Temp salida EG/PG (°C) 135 135 135

5.4 Simulacion del sistema intensificado 6xido de etileno/etilenglicol.

En la Tabla 5.11, se muestran los datos obtenidos de los valores finales de las

variables de proceso.

Tabla 5.11. Simulacién destilacion reactiva con 6xido de etileno.

RDEO2080 RDEO9010 RDEQO964
Pureza de et %mol 99.1 99.27 99.03
Recuperacion de et 98.11 97.48 97.79
%mol
Carga térmica (KW)
Ebullidor 786.43 205.93 906.54
Condensador -1573.98 -3199.19 -4091.85
Condensador EG -100.09 -923.35 -997.6
% Conversion EO 99.60 99.92 99.93
Temp salida et (°C) 20 20 20
Temp salida EG/PG (°C) 135 135 135
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5.5 Simulacién del sistema reactor-separacion 6xido de propileno/propilenglicol.

En la Tabla 5.12, se muestran los datos obtenidos de los valores finales de las
variables de proceso.

Tabla 5.12. Simulacion de los sistemas convencionales con 6xido de propileno.

RSEPO2080 RSEPO9010 RSEPO964
Pureza de et %mol 99.84 99.7 99.1
Recuperacion de et 99.72 97.7 99.6
%mol
Carga térmica (KW)
Reactor 856.814 -2639.02 -2905.08
Ebullidor 1 156.03 425.15 457.09
Condensador 1 -1493 -543.24 -482.74
Ebullidor 2 679.3 145.63 102.53
Condensador 2 -665.46 -140.81 -89.84
Condensador PG -176.18 -924.48 -1001.39
% Conversion PO 76.05 94.64 95.85
Temp salida et (°C) 78.27 78.3 78.28
Temp salida PG (°C) 135 135 135

5.6 Simulacion del sistema intensificado 6xido de propileno/propilenglicol.

En la Tabla 5.13, se muestran los datos obtenidos de los valores finales de las
variables de proceso.
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Tabla 5.13. Simulacion destilacion reactiva con 6xido de propileno.

RDPO2080 RDPO9010 RDPO964
Pureza de etanol %mol 99.09 99.3 99.14
Recuperacién de et %omol 08.68 97.1 96.41
Carga térmica (KW)
Ebullidor 1290.09 652.59 529.99
Condensador -1590.76 -2074.94 -2834.14
Condensador PG -130.87 -1313.31 -1400.17
% Conversion PO 99.98 99.87 99.88
Temp salida et (°C) 20 20 20
Temp salida EG/PG (°C) 135 135 135

5.7 Comparacion y evaluacion.

La comparacion mostrada a continuacion consiste en los costos, venta y

ganancia de cada sistema, pero a distintas concentraciones de la mezcla etanol agua.

5.7.1 Comparacion

En las Tablas 5.14 a 5.17, se muestran los resultados de los estudios

econdmicos de cada configuracion.
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Tabla 5.14. Resultados econdmicos destilaciéon reactiva 6xido de etileno.

RDEO2080 RDEO9010 RDEO964

Costo de servicio $ 991 |$ 315 | $ 13.87

ebullidor (USD/h)

Costo de servicio $ 1552 | $ 3155 | $ 40.37

condensador (USD/h)

Costo de servicio -$ 0.68 | -$ 6.28 | -$ 6.79

condensador EG (USD/h)

Costo total de servicios $ 24.75 | $ 2842 | $ 47.45

(USD/h)

Costo de capital (USD) $ 3,098,890 $ 3,259,560 $ 3,298,800

Costo de operacion $41,632,500 $109,684,000 $116,401,000

(UsD/afo)

Venta producto $42,222,300 $112,965,510 $119,024,041

(USD/afo)

Ganancia (USD/afo) $ 589,800 $ 3,281,510 $ 2,623,041
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Tabla 5.15. Resultados econdémicos proceso convencional 6xido de etileno.

RSEEO2080 RSEEO9010 RSEEQ964

Costo de servicio $ 0.36 | -$ 36.21 | -$ 38.27

reactor (USD/h)

Costo de servicio $ 592 | $ 28.70 | $ 60.94

ebullidor (USD/h)

Costo de servicio $ 16.33 | $ 20.46 | $ 46.17

condensador (USD/h)

Costo de servicio -$ 0.84 | -$ 536 | -$ 5.71

condensador EG

(USD/h)

Costo total de servicios | $ 21.77 | $ 758 | $ 63.13

(USD/h)

Costo de capital (USD) $ 4,395,920 $ 6,174,250 $ 7,030,440

Costo de operacion $41,916,800 $110,308,000 $117,573,000

(USD/afio)

Venta producto $42,261,900 $112,921,000 $119,024,958

(USD/afio)

Ganancia (USD/afio) $ 345,100 $ 2,613,000 $ 1,451,958
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Tabla 5.16. Resultados econdmicos proceso convencional 6xido de propileno.

RSEPO2080 RSEPO9010 RSEPO964
Costo de servicio $ 771 -$ 20.8 -$ 22.9
reactor (USD/h)
Costo de servicio $ 0.06 | $ 003 | % 0.01
bomba (USD/h)
Costo de servicio $ 140 | $ 383 | % 4.11
ebullidor 1 (USD/h)
Costo de servicio $ 0% 0| $ 0
condensador 1
(USD/h)
Costo de servicio $ 465 | 3% 1.00 | $ 0.70
ebullidor 2(USD/h)
Costo de servicio $ 051 $ 011 | $ 0.07
condensador 2
(USD/h)
Costo de servicio -$ 1.20 | -$ 6.27 | -$ 6.81
condensador PG
(USD/h)
Costo total de $ 13.13 | -$ 2211 | -$ 24.82
servicios (USD/h)
Costo de capital $ 8,463,850 $ 6,424,500 $ 6,444,970
(USD)
Costo de operacion $46,460,400 $133,168,500 $139,294,000
(USD/afo)
Venta producto $50,466,500 $149,500,734 $157,259,493
(USD/afno)
Ganancia (USD/afo) $ 4,006,100 $ 16,332,234 $ 17,965,493
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Tabla 5.17. Resultados econdmicos destilacion reactiva 6xido de propileno.

RDPO2080 RDPO9010 RDPO964
Costo de servicio $ $ $
ebullidor 1 (USD/h) 11.61 9.98 8.11
Costo de servicio $ $ $
condensador 1 15.69 27.79 27.96
(USD/h)
Costo de servicio -$ -$ -$
condensador PG 0.89 8.94 9.53
(USD/h)
Costo total de $ $ $
servicios (USD/h) 26.41 28.83 26.54
Costo de capital $ 3,466,980 $ 3,200,610 $ 3,200,730
(USD)
Costo de operacion $34,906,300 $125,229,000 $132,672,000
(USD/ario)
Venta producto $39,110,100 $143,351,985 $151,117,233
(USD/aiio)
Ganancia (USD/afio0) $ 4,203,800 $ 18,122,985 $ 18,445,233

Para hacer una comparacion entre todos los procesos se consideran las

siguientes categorias:

o Porcentaje de pureza.

o Porcentaje de recuperacion de etanol.
o Emisiones de CO2 por servicios.

o Costo total de servicios.

o Costo capital.

o Costo de operacion.

o Ganancia.

El andlisis se muestra de la Tabla 5.18 a la 5.25.
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Tabla 5.18. Pureza de etanol. Porcentaje mol.

Pureza %mol
RSEEO9010 99.89
RSEPO2080 99.84
RSEEO964 99.83
RSEPO9010 99.70
RSEEO2080 99.57
RDPO9010 99.30
RDEO9010 99.27
RDPO964 99.14
RSEPO964 99.10
RDEO2080 99.1
RDP02080 99.09
RDEO964 99.03

Tabla 5.19. Recuperacion de etanol. Porcentaje mol.

Recuperacién %mol
RSEP0O2080 99.72
RSEEO09010 99.60
RSEPO964 99.60
RSEEO2080 99.33
RDP0O2080 98.68
RSEEO964 98.59
RDEO2080 98.11
RDEQO964 97.79
RSEPO9010 97.70
RDEO9010 97.48
RDPQO9010 97.10
RDPO964 96.41
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Tabla 5.20. Emisién de CO; por servicios.

Emision de CO2 (Kg/h)
RDEO964 801.89
RSEEQO964 739.14
RDPO2080 594.47
RDEO2080 479.16
RDEQO9010 473.87
RSEEO2080 459.72
RDPO9010 410.43
RDP0964 364.26
RSEPO2080 359.09
RSEEO9010 -317.12
RSEPO09010 -707.58
RSEPO964 -792.18

Tabla 5.21. Costo total de servicios.

USD/h
RSEEO964 | $ 63.13
RDEO964 $ 47.45
RDPO9010 | $ 28.83
RDEO9010 | $ 28.42
RDPO964 $ 26.54
RDPO2080 | $ 26.41
RDEO2080 | $ 24.75
RSEEO2080 | $ 21.77
RSEPO2080 | $ 13.13
RSEEO9010 | $ 7.58
RSEPO9010 | -$ 22.11
RSEPO964 | -$ 24.82
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uUsSbD
RSEPO2080 | $ 8,463,850
RSEEO964 | $ 7,030,440
RSEPO964 | $ 6,444,970
RSEPO9010 | $ 6,424,500
RSEEO9010 | $ 6,174,250
RSEEO2080 | $ 4,395,920
RDPO2080 | $ 3,466,980
RDEO964 $ 3,298,800
RDEO9010 | $ 3,259,560
RDPO964 $ 3,200,730
RDPO9010 | $ 3,200,610
RDEO2080 | $ 3,098,890

Tabla 5.23. Costo de operacion.

USD/afio
RSEPO964 | $ 139,294,000
RSEPO9010 | $ 133,168,500
RDPO964 $ 132,672,000
RDPO9010 $ 125,229,000
RSEEO964 | $ 117,573,000
RDEO964 $ 116,401,000
RSEEO9010 | $ 110,308,000
RDEO9010 $ 109,684,000
RSEPO2080 | $ 46,460,400
RSEEO2080 | $ 41,916,800
RDEO2080 $ 41,632,500
RDPO2080 | $ 34,906,300
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USD/afo
RSEPO964 | $ 157,259,493
RSEPO9010 | $ 149,500,734
RDPO964 $ 151,117,233
RDPO9010 $ 143,351,985
RSEEO964 | $ 119,024,958
RDEO964 $ 119,024,041
RSEEO9010 | $ 112,921,000
RDEO9010 $ 112,965,510
RSEPO2080 | $ 50,466,500
RSEEO2080 | $ 42,261,900
RDEO2080 | $ 42,222,300
RDP0O2080 $ 39,110,100

Tabla 5.25. Ganancia.

USD/afo
RDPO964 $ 18,445,233
RDPO9010 $ 18,122,985
RSEPO964 | $ 17,965,493
RSEPO9010 | $ 16,332,234
RDP0O2080 $ 4,203,800
RSEPO2080 | $ 4,006,100
RDEO9010 $ 3,281,510
RDEO964 $ 2,623,041
RSEEO9010 | $ 2,613,000
RSEEO964 | $ 1,451,958
RDEO2080 $ 589,800
RSEEO2080 | $ 345,100
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5.7.2 Evaluacién

Se realiza una evaluacion por categoria. Sin embargo, la que tiene mayor
relevancia es la ganancia. Esta prioridad se da debido a que es la que le otorga valor al
proceso y de forma directa toma en cuenta parametros econdmicos como costos de

operacion y la venta de producto.

5.7.2.1 Pureza

La mayor pureza se obtiene de los procesos constituidos por los sistemas reactor

— separacion. Esto se debe a que, en los procesos de intensificacion, las mejores

condiciones de separacion, no son las apropiadas para la reaccién y viceversa.

La pureza se atribuye a que se maneja mejor las condiciones de reaccion en el

reactor que en la destilacion reactiva.

5.7.2.2 Recuperacion de etanol

La mayor recuperacion se obtiene de los procesos constituidos por los sistemas
reactor — separacion. Esto se debe a que, en los procesos de intensificacion, las

mejores condiciones de separacién, no son las apropiadas para la reaccion y viceversa.

La pureza se atribuye a que se maneja mejor las condiciones de separacion en la

torre de destilacién que en la destilacion reactiva.

5.7.2.3 Emision CO2

Las emisiones de CO2 se encuentran en funcion del tipo, cantidad y nimero de

servicios que utiliza cada proceso. Podemos observar que los procesos que menos CO2
emiten son las configuraciones de reactor — separacion. Esto se debe a la cantidad de

vapor de media presién que genera el reactor.

En el caso de la configuracién reactor — separacion, donde nos salen valores
negativos, significa que por la clase de servicios, es el CO2 que se ahorra por la

produccion de vapor de baja y media presiéon en todo el sistema.

Ademas, el tipo de servicios que se utiliza en el ebullidor para las torres de

destilacion es vapor de alta presion a diferencia del aceite caliente y fuego que utiliza la
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destilacién reactiva. Esto tiene un impacto fuerte en las emisiones debido a que se
utiliza alguna especie de combustible fosil para conseguir dichos servicios.

5.7.2.4 Costo total de servicio

Al igual que las emisiones de COg, el costo total de servicio se encuentra en
funcién del tipo, cantidad y nimero de servicios que utiliza cada proceso. Asi mismo, se
observa que es méas econdémico la configuracion de reactor - separacion que las torres
de destilacion reactiva debido al aprovechamiento de la energia quimica liberada en el

reactor.

Dentro de los procesos reactor — separacion es mas economico el uso de 6xido
de propileno. Esto se lo atribuimos a que con Oxido de etileno se debe utilizar
refrigerante en el condensador y en los de o6xido de propileno se utiliza aire a
temperatura ambiente y agua de refrigeracion. El servicio de agua es mas barato que el

refrigerante y el aire relativamente no tiene costo.

5.7.2.5 Costo capital

Al observar todos los costos capitales, se aprecia que es mayor el de los
sistemas reactor — separacién porque son mas equipos los que se requieren que el
proceso intensificado. Dentro de los procesos, tenemos que mayor el costo capital para
el 6xido de propileno dentro de la configuracion reactor — separaciéon por la segunda
columna de destilacidbn que requiere. Aunque observando, tenemos la configuraciéon
RSEEO964 como el segundo proceso mas caro, esto se debe a las dimensiones del

tanque que se requiere para tener la relacion de reflujo de 90.

Otro factor importante que es una variable para el costo capital es la dimension
de los equipos. El tiempo de residencia en el reactor estd en funcion del volumen del
mismo. Esto nos da tanques muy grandes que requieren un mayor capital para su

construccion.

Otro factor indirecto que afecta este costo de capital es el espacio en planta. Al
tener mas equipos y con un volumen mayor se requiere una planta de mayor

dimensién, lo cual representa un problema para el inversionista.
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5.7.2.6 Costo de operacion

Para los costos de operacion, Aspen Economic Analyzer toma en cuenta los

aspectos sefialados en la metodologia.

En esta evaluacion se observan tres factores que influyen marcadamente.
Primero es el numero de equipos empleados en el proceso, la dilucion empleada y por

ualtimo el reactivo empleado.

Por parte del nUmero de equipos afecta el costo de mantenimiento y costo de
mano de obra ya que requiere un mayor numero de empleados y supervision. Como
consecuencia de esto vemos que son mas caros los procesos reactor — separacion que

los de destilacion reactiva.

Por parte de la diluciébn empleada, tenemos un mayor costo de operacién para
los procesos que emplean etanol diluido. Esto se debe a que entre mas diluida esté la
mezcla a tratar, mas reactivo necesitamos. El costo de los insumos es parte de los

costos de operacion.

Por ultimo, por parte del reactivo empleado, tenemos que los costos de
operacion son mas elevados para 6xido de etileno que para 6xido de propileno. Esto se

debe a que tiene un costo mayor el 6xido de etileno como insumo.

5.7.2.7 Venta

Al analizar las ventas de producto se tiene que, a concentraciones diluidas de
etanol, como insumo, se tiene una mayor venta. Esto se atribuye a que se obtiene una

mayor produccion de glicoles lo cual aumenta la ganancia.

Otro factor que influye en las ventas es el tipo de glicol que se obtiene. Dado a

gue el propilenglicol tiene un mayor precio en el mercado que el etilenglicol.

5.7.2.8 Ganancia

En esta categoria tenemos de inicio una incertidumbre basada en la fluctuacién
continua del precio global de los insumos que no se toma en cuenta en este trabajo. Sin
embargo, se maneja el precio actual sefialado en la metodologia como un panorama

general.
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Como primer factor, que influye en la ganancia, tenemos el costo de los insumos
y productos. Se observa que son mas redituables los procesos basados en 6xido de
propileno que los de 6xido de etileno. Esto se debe a que es mas economica la materia

prima y la manufactura tienen mayor valor monetario.

El segundo factor es la dilucion que se utiliza. Entre mayor sea la dilucién, es
mayor la ganancia debido a la cantidad de glicol producido. Esto se explicé en la
categoria de ventas.

Como tercer factor tenemos el tipo de proceso. Se tiene una mayor ganancia si
es una destilacién reactiva que una configuracion reactor — separacion. Este resultado
se tiene debido a que una configuracidon reactor — separacion tiene mayor costo de
operacion debido al mantenimiento de los equipos y mayor personal de operacion que

el proceso intensificado.
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CONCLUSIONES

Como conclusiéon podemos observar que es factible disminuir el numero de
operaciones unitarias del proceso global de la produccion de etanol anhidro con un
sistema reactivo. Esta reduccién consiste en eliminar la columna de concentracion y la
columna de rectificacion que nos llevan al punto azeotropico. Una vez eliminadas estas
operaciones tenemos que a la salida del fermentador puede pasar la mezcla etanol
agua directo al proceso reactivo y esto resume una disminucion del costo capital de la

planta en general.

Basados en la evaluacion realizada, se concluye que el mejor proceso para llevar
a cabo la separacion reactiva de la mezcla etanol - agua para la produccion de etanol
anhidro es la destilacion reactiva con o0xido de propileno en la condicibn mas diluida.
Esto se debe a que es el proceso con mayor utilidad por el aprovechamiento del agua
para la generacion del producto alterno, las emisiones de CO2 de este proceso son

bajas en comparacion a la mayoria de los otros y el costo capital es de los méas bajos.

Como opcidn alterna se propone el sistema convencional con 6xido de propileno
en la condicion mas diluida ya que la ganancia es ligeramente menor a la del proceso
intensificado, pero evita emisiones de CO2 por la generacion de vapor de media y baja
presion. Por tal motivo, se concluye que este es el proceso con mayor sustentabilidad.
La desventaja es que el costo capital asciende al doble del costo de su similar

intensificado.

Cabe destacar que para tomar el costo del etanol anhidro se tomé el precio del
mismo a una pureza del 99.0%. Sin embargo, se recomienda generar una nueva
valoracion de este producto, en base a purezas mayores, y asi analizar si

econémicamente puede ser mejor los procesos convencionales que los intensificados.

Por ultimo, es importante sefialar que los puntos de operacion de los equipos no
son optimos, pero se debe trabajar para lograr 6ptimos locales y un 6ptimo global para
toda la planta.
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