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Resumen

Las silicas mesoporosas MCM-41, MCM-48, SBA-15 y HMS, funcionalizadas con el grupo propilacidosulfénico
por las técnicas grafting y co-condensacion, son materiales de alta estabilidad térmica y cataliticamente activos para
la sintesis de acetato de n-butilo por esterificacidn de acido acético con n-butanol. Estas caracteristicas hacen de las
silicas funcionalizadas unos catalizadores potenciales para procesos de destilacion-reactiva. En este sentido se
comparan econémicamente el proceso tradicional de produccion de acetato de n-butilo por destilacidn-reactiva a
0.033 MPa (0.33 atm) con el proceso a presion atmosférica (0.101 MPa), utilizando una estrategia de optimizacion
MINLP (Optimizacion de programacion no lineal de mezcla entera) y el simulador comercial Aspen Plus. Los
resultados mostraron que bajo condiciones 6ptimas el potencial econémico aumenta en 9% para el sistema a presion
atmosférica.

Palabras clave: Silica Mesoporosa, Acetato de n-Butilo, Destilacion Reactiva, Optimizacion MINLP, Simulacion de
procesos.

CHEMICAL ENGINEERING

Feasibility study of using funtionalized mesoporous silicas
as catalysts in reactive distillation:
esterification of acetic acid with n -Butanol

Abstract

Mesoporouses silicas MCM-41, MCM-48, SBA-15, and HMS, functionalized with the propylsulphonic acid group
by grafting and co-condensation methods have high thermal stability and catalytic activity to synthesize n-butyl
acetate by acetic acid esterification with n-butanol. Due to these characteristics, the mesoporouses functionalized
silicas are potential catalysts for reactive distillation process. In this way, the traditional production process of n-butyl
acetate by reactive distillation method, which is carried out at 0.033 MPa (0.33 atm) was compared with the process
carried out at atmospheric pressure (0.101 MPa). AMINLP (Mixed-Integer Non- linear Programming Optimization)
optimization strategy and the commercial simulator Aspen Plus were used. Results showed that under optimal
conditions the economic potential increases 9% by the atmospheric system.

Keywords: Mesoporouses silica, n-butyl acetate, Reactive distillation, MINLP optimization, Process simulation.
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1. Introduccion

El acetato de n-butilo es un solvente ampliamente
utilizado en la industria del barniz, pintura,
farmacéutica, cosmética y plasticos. Se espera que
su consumo crezca debido al menor impacto
ambiental comparado con solventes aromaticos y el
acetato de etilo (Hanika et al. 1999, Rabindran &
Pandurangan 2005). El acetato de n-butilo se
produce principalmente por esterificacion de &cido
acético con n-butanol. Esta reaccién requiere
catalizadores fuertemente &cidos como el acido
sulfdrico o p-toluensulfénico, los cuales son
corrosivos y dificiles de retirar desde la mezcla
reactiva. De otra parte, los catalizadores
heterogéneos pueden ser removidos directamente
del sistema de reaccion. Diferentes materiales como
resinas de intercambio iénico como Amberlyst 15,
Dowex y Smopex-101 (Gelbard 2005, Blagov et al.,
2006), zeolitas como la H-ZSM-5 vy la zeolita-Y,
Oxidos sulfonatados, solidos heteropoliacidos
soportados (HPA) (Sepulveda et al., 2005) y las
silicas mesoporosas funcionalizadas (Posada et al.,
2010), permiten catalizar este tipo de sistemas
reactivos. Las silicas mesoporosas son importantes
debido a su alta &rea superficial, porosidad,
diversidad de topologia de poro (hexagonal, cubica,
laminar, etc.), distribucion de tamafio de poro
relativamente uniforme y resistencia térmica. Por
esto han sido utilizadas como soporte de grupos
organicos funcionales en la sintesis de catalizadores,
especialmente para propdsitos de catalisis acida.

Las caracteristicas de éstas silicas mesoporosas
funcionalizadas los hacen catalizadores
potenciales para sistemas de destilacion reactiva,
ya que uno de los principales problemas de esta
tecnologia es que esta limitada por la resistencia
térmica de catalizadores y por su reducida
actividad catalitica a altas temperaturas. Este
problema afecta especialmente a sistemas
reactivos que requieren catalizadores con sitios
acidos de Bronsted como son las reacciones de
alquilacidén, acilaciéon, isomerizacion,
eterificacién, esterificacién, hidratacion y
nitracion, entre otros; debido a que los
catalizadores comerciales con este tipo de sitios
acidos tienen baja estabilidad térmica. Este es el
caso de la resina &cido sulfénica de intercambio
ionico Amberlyst-15, que es cataliticamente
activa hasta 120°C, como fue reportado por
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Gangadwala et al (2004) y por esto la produccion
de acetato de n-butilo por destilacién reactiva
debe realizarse en condiciones de vacio, debhido a
que la temperatura normal de ebullicién de este
compuesto esde 126.5°C.

El objetivo de este articulo fue cuantificar el
impacto econémico que pueden tener las silicas
mesoporosas funcionalizadas con grupos
acidosulfénicos como catalizadores industriales
de procesos que usan destilacién reactiva,
especificamente para el caso de produccion de
acetato de n-butilo. Este trabajo se soporta en los
resultados reportados por Posada et al. (2010),
quienes han mostrado que es posible obtener
materiales con alta resistencia térmica y
cataliticamente activos para la reaccion de
esterificacion de acido acético con n-butanol. En
este sentido se compara econémicamente los
procesos de produccién de acetato de n-butilo a
0.033y0.101 MPa.

El disefio y la configuracién de las torres de
destilacion se realizaron por medio del anélisis de
la estéatica, presentado detalladamente por
Pisarenko et al (2001) y que permite determinar la
viabilidad operacional de la torre. La simulacién
de los procesos se llevo a cabo por medio del
simulador comercial Aspen Plus. La comparacion
de los dos procesos se realizo a partir de criterios
energéticos y econdmicos, bajo condiciones de
rentabilidad Optimas utilizando una estrategia de
optimizacion de programacion no lineal de mezcla
entera (MINLP), la cual fue inicialmente aplicada
a una torre de destilacion reactiva por Ciric & Gu
(1994). Este método envuelve la minimizacion del
costo anual sujeto a un sistema de restricciones
compuesto por balances de materia, balances de
energia, equilibrio de fases y expresiones cinéticas
para cada etapa de latorre de destilacion.

2. Metodologia.

2.1 Disefioy simulacion de procesos

La configuracidn de torre y la trayectoria tentativa
de operacion son determinados por medio del
andlisis de la estatica, ampliamente explicado por
Pisarenko et al. (2001). Este método permite
determinar la viabilidad operacional y la mejor
configuracion de torre de destilacion reactiva, es
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decir la localizacion de la zona de reaccion, con
una minima informacion inicial y a partir del
analisis de la termodinamica topoldgica del
sistema, asi como de la seleccion de los estados
estables limites de mayor conversion, como lo
muestra Serafimov et al (1999). Las suposiciones
de este método llevan a realizar el analisis del
sistema reactivo en estado estable bajo
condiciones de equilibrio quimico y operacion
8 /8 , referidas a flujos dentro de la torre y volumen
de la misma. Los correspondientes parametros de
operacion son la relacion entre los flujos de
productos destilado/alimento, volumen vy
localizacién de la zona de reaccién, avance de
reaccion y la formulacion de la separacidn, directa
o0 indirecta. El catalizador utilizado para este
analisis es la silica mesoporosa SBA-15
funcionalizada por el método grafting de acuerdo
aloreportado por Posadaetal (2010).

Las simulaciones de las columnas de destilacion
reactiva se realizaron con el software comercial
Aspen Plus, a partir del planteamiento
termodinamico y-¢, con el modelo de actividad
NRTL y la ecuacion de estado Hayden O'Connell,
debido a la dimerizacion que presenta el acido
acético en la fase vapor. Estas simulaciones
consideran simultdneamente los balances de
materia y energia, equilibrio de fases liquido-
liquido-vapor y equilibrio quimico para la zona
reactivade latorre (Almeida-Riveraetal. 2004).

2.2. Optimizacion MINLP

La caracterizacion matematica de cada esquema
de proceso requiere la definicion de las variables
independientes y dependientes, discretas vy
continuas, asi como las restricciones matematicas
y operativas. Por otro lado, la rentabilidad de cada
esquema de proceso es definida por una funcién a
optimizar que considera conjuntamente los costos
capitales y operativos de proceso. Para la
optimizacién MINLP de los dos procesos, se hace
un analisis en dos etapas, en primer lugar se
realizan las simulaciones de destilacion reactiva y
entonces se calcula el potencial econémico de
cada proceso a partir de los resultados de la
simulacién. Los célculos de los costos capitales y
energéticos se hacen por medio del sistema de
ecuaciones presentado en el Apéndice A.

3. Resultadosy discusion
3.1 Disefioy simulacion de procesos

El acetato de n-butilo se produce a partir de la
reaccion reversible de esterificacion de é&cido
acético con n-butanol que se lleva a cabo en fase
liquida y en la presencia de un catalizador
fuertemente &cido. La caracterizacion
termodinamica de este sistema reactivo muestra
gue tanto a 0.033 MPa como a 0.101 MPa se
generan diez puntos singulares, los cuales se
muestranen laTabla 1.

Como consecuencia de esta distribucion, el
simplex concentracional se divide en dos regiones
de destilacion, mostradas en la Figura 1. Las lineas
de destilacion parten del aze6tropo ternario de
minimo punto de ebullicion n-BuOH/n-
BuAc/H,0 y llegan, segun la regién de operacion,
bien sea al azeo6tropo binario AcAc/n-BuOH
(Regidn 11), o al puro n-BuAc (Region 1). Asi
puede concluirse que existe una region de
operacion que permite obtener n-BuAc de alta
pureza como fondo formulado. Luego de realizar
el andlisis de la estatica, se obtiene la trayectoria
tentativa de operacién mostradaen laFigura 1.

Esta va desde el vértice del n-BuAc y se aproxima
al vértice del n-BuOH por la arista que contiene a
estos dos componentes, pero debido a la presencia
de la separatriz cuaternaria la trayectoria contindia
el acercamiento hacia el AcAc sobre esta
superficie, hasta llegar finalmente al aze6tropo
binario H,O/n-BuAc. La trayectoria de operacién
también indica que la parte que corresponde a la
seccion inferior de la columna est4 ubicada en el
espacio de reaccion directa, es decir, la zona de
reaccion debe ubicarse en la parte inferior de la
columna, mientras que la parte superior
corresponde a la zona de rectificacion.
Adicionalmente el andlisis de la estatica indicd
que la relacion de alimentacion a la torre debe ser
estequiométrica.
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Tabla 1. Puntos Singulares del Sistema de Esterificacion de Acido Acético con n-Butanol

Presion Temp. Tipo No. AcAc n-BuOH n-BuAc H;O
[Mpa] [°C] Comp.
0.033 63.50  Heterogéneo 3 0 0.0672 0.2375  0.6953
0.101 90.48 0.1013 0.1978 0.7009
0.033 63.72  Heterogéneo 2 0 0 0.2928  0.7072
0.101 90.95 0.2821  0.7179
0.033 66.21  Heterogéneo 2 0 0.2283 0 0.7717
0.101 92.52 0.2513 0.7487
0.033 71.63  Homogéneo 1 0 0 0 1
0.101 100.00
0.033 86.59  Homogéneo 2 0 0.5683 0.4317 0
0.101 116.90 0.778 0.222
0.033 89.41  Homogéneo 1 0 1 0 0
0.101 117.68
0.033 85.29  Homogéneo 1 1 0 0 0
0.101 118.01
0.033 89.98  Homogéneo 3 0.2723 0.1729 0.5548 0
0.101 122.55 0.4524 0.336 0.2117
0.033 92.78  Homogéneo 2 0.3934 0.6066 0 0
0.101 122.62 0.4876 0.5124
0.033 91.66  Homogéneo 1 0 0 1 0
0.101 126.01
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La diferencia radical entre los dos procesos
evaluados esté dada por las dos bombas de vacio
requeridas para alcanzar la presion de operacion
de 0.033 MPa, el resto del esquema sigue siendo la
torre de destilacion reactiva y el decantador, como
muestra laFigura 2.

n-BuAc

Trayectoria
\, de Operacion

AcAc

Decantador

Decantador

T1-H20

% T2-BuAc
I 1

Figura 2. Esquema del Proceso de Producciéon de n-
Butilacetato por destilacion reactiva. A) Proceso a
0.033MPayB) Procesoa0.101 MPa

BuOH |

3.2 Optimizacién de proceso

La caracterizacion de las variables de proceso
toma como base el trabajo realizado por
Gangadwala & Kienle (2007), como se muestra a
continuacion.

- Variables discretas independientes: Presion de
operacién (0.03300.101 MPa); nimero de etapas;
tipo de etapa (separacion o reaccién); nimero de
corrientes de alimentacion y etapas de
alimentacion.

- Variables continuas independientes: Relacion de
reflujo; relacion molar de alimento y temperatura
del decantador.

- Variables continuas dependientes: Volumen de
la torre; volumen del rehervidor; volumen del
condensador; Area de los intercambiadores de
calor, Area de las bombas, volumen del
decantador y volumen del eyector.

- Restricciones matematicas: Balances de
materia; balances de energia, equilibrios de fases y
expresiones cinéticas.

- Restricciones operativas: Relacion de alimento
de reactivos (45 a 0.55 % mol AcAc); pureza de
productos (superior al 98% molar) y namero
maximo de etapas (50 etapas).

Funcidn objetivo a optimizar

Esta funcién representa el potencial econémico
anualizado para el proceso de produccion de
acetato de n-butilo por destilacion reactiva, con
una amortizacion de los costos capitales de 10
afios. La ecuacién planteada considera
conjuntamente los costos capitales, operativos y
los precios internacionales de los reactivos y del
acetato de n-butilo grado uretano. Los costos
capitales son dependientes de la dimension de los
equipos, por lo tanto para esta parte de la funcion
objetivo los parametros de disefio son: diametro 'y
altura de la torre, asi como el area efectiva de
transferencia para el condensador, rehervidor,
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eyectores y decantador. Ademas cadatipo de etapa
en la torre (separaciébn o reaccion) requiere
plantear una funcion especifica de costos. Por otro
lado los costos operativos involucran los gastos
energéticos directos de las bombas de vacio, el
consumo energético de los fluidos de servicioy su
costo de compra. La funcion objetivo se expresa
matematicamente por la Eg. (1), que es
complementaria al sistema de ecuaciones
presentado en el Apéndice A.

nr

np

PE = ZFPi 'CPi _ZFRi 'CRi _ZCCEquni - ZCCEneai
i=1 = i i

(D

El potencial econémico se determiné en primer
lugar para el proceso de sintesis realizado a
presién de vacio (0.033 MPa). Se variaron
secuencialmente: la relacion de reflujo (desde el
reflujo minimo hasta 20 veces su valor), el nimero
total de etapas (5-50), el tipo de etapas (reactivas y
no-reactivas), la etapa de alimentacion de
reactivos frescos, la etapa de alimentacion de
reactivos recirculados y el porcentaje de
alimentacion de AcAc fresco (45-55% molar).
Entonces se calcularon los costos capitales,
energéticos y el potencial econémico. Algunos
resultados se muestran en la Figura 3.a. Para el
proceso a vacio, el maximo potencial econémico
se alcanza para unatorre con 25 etapas, donde la
relacion molar de reflujo es 0.8265, con seccion
reactiva entre las etapas 8 y 18; la corriente de
alimento fresco es adicionada sobre laetapa 7y la
corriente de reciclo sobre laetapa 17.

La configuracién que genera el mayor potencial
econémico llegaaun valor de 3'641.090 US$/afio,
para una base de célculo de 200 kgmol/h de
mezcla fresca alimentada. Aunque valores
similares se alcanzan para configuraciones con 25
etapas, modificaciones solo en la seccion
empacada de la torre o en la etapa de alimentacion
de cualquiera de las corrientes pueden generar
variaciones estimadas en un 1% de la rentabilidad
del proceso.
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Figura 3. Diagrama de barras del potencial econdmico y
costo total del proceso. A) 0.033 MPay B) 0.101 MPa.

El mismo planteamiento se realiz6 para el proceso
de sintesis a presiéon atmosférica. De nuevo el
mayor potencial econémico se obtiene para el
proceso realizado con un total de 25 etapas, de las
cuales 11 son reactivas y se encuentran ubicadas
entre las etapas 7-17. Las corrientes de alimento
fresco y de reciclo estan en las etapas 6 y 16,
respectivamente. Para este caso la relacién molar
de reflujo es 4.3469. La Figura 3.b. muestra
algunos resultados del célculo del potencial
econdmico para el proceso a presion atmosférica.
El méaximo potencial econémico alcanzado para
este caso es de 4'001.911 US$/afio, con la misma
base de calculo utilizada para el proceso en
condicion de vacio. La comparacion entre los dos
procesos de sintesis indica que el potencial
econoémico para el proceso realizado a presion
atmosférica es 9% mayor que el proceso realizado
acondicion de vacio.
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Aunque la relacion de reflujo es cinco veces
superior para el proceso a presion atmosférica, se
nota un aumento importante en su potencial
economico debido a que, aun bajo estas
condiciones es menor el requerimiento energético
del proceso. Este fendmeno puede explicarse atin a
partir de la termodinamica del sistema. La
separatriz cuaternaria obtenida a 0.033 MPa
genera una region de destilacion de menor tamafio
que parael sistemaa 0.101 MPa, lo que implica un
perfil de menor volatilidad relativa al interior de la
columna de destilacion reactiva, Illevando a un
mayor requerimiento energético del re hervidor
para alcanzar el grado de separacion establecido
en lasrestricciones del modelo.

Los resultados indican que aprovechar esta
ventaja econdmica desde el punto de vista
tecnoldgico implica remover los equipos
requeridos para la generacion de vacio y de
pequefios cambios en la configuracion de la
columna, como es desplazar en una etapa la
seccién reactiva y las corrientes de alimentacion.
Finalmente se debe realizar un aumento en la
relacién molar de reflujo de latorre hasta 4.3469.

4. Conclusiones

Las silicas mesoporosas funcionalizadas con
grupos acidosulfénicos, cataliticamente activas
para la reaccion de esterificacion de &cido acético
con n-butanol y su alta resistencia térmica,
permiten expandir las limitaciones operativas que
tiene la produccion de acetato de n-butilo por
destilacion reactiva, desde una presion inferiorala
atmosférica hasta presion atmosférica. Esta
modificacion en el esquema tecnolégico implica
una reduccién en la cantidad de equipos de
acondicionamiento y un cambio en el consumo
energético global del sistema de procesamiento,
afectando directamente la economia del proceso.
Entonces, a partir de la herramienta de
optimizaciébn MINLP se pudo establecer que
cuando el proceso de produccién de acetato de n-
butilo por destilacion reactiva es realizado a
presidn atmosférica se logra un aumento del 9% en
el potencial econdmico respecto al proceso

realizado a 0.033 MPa. La viabilidad tecnoldgica
de los dos procesos de destilacion se demostrd por
medio de herramientas de disefio y simulacion,
como el andlisis de la estatica y el uso del
simulador comercial Aspen Plus.

Nomenclatura

Acon adrea de transferencia de calor del
condensador (m?)
Acer area de transferencia de calor del reherbidor
2
(m)

C. factores de costos
Coy costo de bombas de vacio (moneda unitaria

US$)

Cea costo de calentamiento (moneda unitaria
US$/KW)

Cec costo capital de la columna (moneda unitaria
US$)

Ceeq  COsto capital del equipo i-ésimo anualizado
(moneda unitaria US$/afio)

Ce.;  cCOsto capital de la energia i-ésima anualizada
(moneda unitaria US$)/afio

Ceor costo de la coraza de la columna (moneda
unitaria US$)

Cou costo del decantador (moneda unitaria US$)

Cer costo de etapas reactivas (moneda unitaria
uUs$)

Ces costo etapas de separacidon (no reactivas)
(moneda unitaria US$)

Cen costo de enfriamiento (moneda unitaria
US$/KW)

Cu costo de intercambiador de calor (moneda
unitaria US$)

C...ae CONcentracion de acido acético alimentado a

lacolumna (kmol/m°)
C.momo  CONCentracion de n-butanol alimentado a la

columna (kmol/m?)

C., costo del producto i-ésimo (moneda unitaria
US$/mol)

Cu costo del reactivo i-ésimo (moneda unitaria
US$/mol)

D., diametro de lacolumna (m)

Dy diametro del reactor lateral (m)

E.. potenciaenergiaeléctrica de labomba (kW)

Frao  flujo de &cido acético alimentado en la
columna (kmol/s)

F. factor-F (Pa’°), para un espacio entre platos
de12ines1.5(Pa™)

Foes flujo de destilado (kmol/s)

Fe flujo del producto i-ésimo anualizado
(kmol/afio)
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Fs
Ho

HCOI
HETP
HRL
Ky

K)
MCat

MCaI|Et
MCaI|RL
MW,

MWioe

QReh
T

TReh
AT,

Con
ATLM Int
ATReh

VDec
VReh

VRL

flujo del reactivo i-ésimo anualizado
(kmol/afio)

altura considerada para el rehervidor y el
condensador (m)

alturade la columna (m)

alturade unaetapaenlacolumna(m)
alturadel reactor lateral (m)

coeficiente de transferencia de calor (kJ/s m’

carga total de catalizador (Amberlyst 15) en
la columna (kg cat)

carga maxima de catalizador (Amberlyst 15)
por etapa (kg cat)

masa de catalizador del reactor lateral (kg
cat)

masa molecular del componente i-esimo
(kg/kmol)

masa molecular de la mezcla del decantador
(kg/kmol)

indice de Marshall y Swift

numero total de etapas

namero de etapas reactivas

presién de operacion (bar)

potencia de bomba de vacio (kW)

potencial econémico  (moneda unitaria
US$/afio)

utilidad calérica del condensador (kJ/s)
utilidad caldrica del intercambiador de calor
(kJ/s)

utilidad caldrica del rehervidor (kJ/s)
temperatura (K)

temperaturaen el rehervidor (K)

gradiente de temperatura en transferencia de
calor, condensador (K)

gradiente de temperatura en transferencia de
calor, intercambiador (K)

gradiente de temperatura para transferencia
de calor en rehervidor (K)

volumen del decantador (m®)

velocidad de flujo de vapor en el rehervidor
(kmol/h)

volumen del reactor lateral (m®)

Letrasgriegas:

pCat
T
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densidad del catalizador (kg/m°)
tiempo de residencia en el decantador (h)

Apéndice A: sistema de ecuaciones para el

célculo del potencial econémico.

(Ver definicién de variables y unidades en

nomenclatura)

Diametro de la columna
vi |RT (Z

D001: M\/_Reh]v ) MW,J/;)
nF, P =l

Altura de la columna

H.,=WN-2)HETP+H"’

Carga maxima de catalizador por etapa

M, . = 150%D§O,HETP

Cat|Et

Carga total de catalizador

MCat - MCat|EzNR
Area de rehervidor
__ O
R w AT Res
Area de condensador:
_ 0O,
o KW ATCUH

Costo de las etapas de separacion
Cys = C,DEGHETP(N =N,

Costo de las etapas reactivas
2
CE|R = (C9Dc(;l HETP)NR
Costo de la coraza de la columna

_ C4 yC5
CCz)r - C3DC01 HCol

Costo de condensador y de rehervidor

Conrrey = C A2, +42)

Con|Re h

Costo capital de la columna

Cec = CE|S + CE|R +Coe + CConl Reh
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Volumen del decantador

— FDesMWMDecT Dec

e

Dec

p MDec

Costo del decantador
0.7

Cp.. =4629.3 [‘W—D) .

3r

[2.86+1.694-2.25 (001 ~74081n P +1.395(n P} )]

Area de intercambiador de calor

Q] nt
UAT,,,

4 =

Int
|Int

Costo intercambiador de calor

C,, =4504"7(1.65+1.5-2.25)

Costo bombas de vacio

C, = 9.381(MJP
280

BV

Costo energia eléctrica

CEI = CIZEEle

e

Costo de enfriamiento

CEnf = CllQEnf >

Costo de calentamiento

Ceu =CO9cu>

(Para el Condensador)

(Para el Rehervidor)

Constantes
C =3,.800.0; C, =0.65 C, =8200.0; C,=09;
C,=10; C, =36000; C,=15; C, =10;
C, =25000.0; C, =250.0; C,, =100.0; C,, =230;
HEPT=033m; H°=4.0m AT, =350.0K; AT, =35.0K;

K, =8314kJ/sm’K; R =8.314kJ / kmolK;
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