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Resumen

La pervaporacion es un proceso de separacion basado en membranas con
importantes aplicaciones en la deshidratacién de compuestos organicos, en particular
los que forman azeodtropos con agua (tales como el etanol y el isopropanol).
Desafortunadamente, el uso de membranas como una unidad de proceso
independiente ha resultado satisfactorio solamente para un nimero muy reducido de
casos de interés industrial. La principal razén que desalienta la adopcion esta
tecnologia a escala industrial se debe al relativamente elevado costo de inversion del
modulo de membrana.

Sin embargo, el acople de una unidad de pervaporacién con procesos
convencionales de separaciéon ha permitido en muchos casos que el proceso hibrido
resultante sea econdmicamente viable. Tal es el caso del proceso hibrido destilacion-
pervaporacion, el cual se beneficia de las ventajas especiales de cada proceso: el
bajo costo de la destilacién en las regiones donde la diferencia de volatilidades
relativas entre los componentes de la mezcla a separar es grande, y la independencia
de la pervaporacion del equilibrio liquido-vapor. Mas aun, la caracteristica mas
notoria de la pervaporacién es su demanda relativamente pequefia de energia
comparada con la correspondiente a la de la destilacién, haciendo que el proceso
hibrido destilacion-pervaporacion presente ventajas desde el punto de vista
energético respecto del proceso convencional de destilacion.

En esta tesis se estudia la factibilidad técnica-econdmica del proceso hibrido
destilacion-pervaporacion aplicado a cuatro diferentes casos de separacién de interés
industrial:

En primer lugar se estudia la incorporacién de membranas de pervaporacion en la
produccion de biocombustibles; especificamente, en las etapas de fermentacion y
deshidratacién de etanol. Mientras que una unidad membrana hidrofébica permite la
remocion continua de alcohol del fermentador, un tren de separacién conformado por
una unidad de membrana hidrofilica y una columna de destilacion es utilizado para
llevar a cabo la deshidratacion del bioetanol. El segundo caso de aplicacién analiza
distintas configuraciones del proceso hibrido para la separacion de la mezcla

azeotropica metanol-acetato de metilo, de interés en la produccién de alcohol
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polivinilico. En este estudio se incluyen resultados experimentales de flujo y
selectividad para una membrana aun no reportada en la literatura. Los ultimos dos
casos de estudio consideran la recuperacion de los solventes isopropanol y acetona
de su mezcla con agua, los cuales provienen de corrientes de desecho de industrias
que hacen un uso intensivo de solventes como la industria farmacéutica. En ambos
casos se compara la recuperacion del solvente mediante un proceso hibrido
destilacion-pervaporacién con una alternativa que considera la preconcentracion del
solvente y su posterior incineracion.

A fin de realizar una adecuada comparacion entre las distintas alternativas de
proceso consideradas en cada caso de aplicacion se propone que el desempeiio de
cada alternativa sea valorado considerando el costo total correspondiente al disefio
optimo del proceso global de separacidén. Los disefios éptimos o cuasi-Optimos
correspondientes a cada alternativa se obtienen mediante una metodologia de
optimizacion basada en el modelado conceptual de las operaciones unitarias
involucradas. Para los casos de recuperacion de solventes, ademas de evaluar la
economia del proceso, se considera también la repercusion de las alternativas
tecnolégicas sobre el medio ambiente mediante un analisis del ciclo de vida del
proceso global.

Finalmente, se arribé a la conclusién de que tanto la optimizacién de procesos con la
ayuda de modelos conceptuales y el analisis de ciclo de vida son herramientas claves
en la seleccién de las mejores alternativas de proceso en todos los casos de

aplicacion considerados.
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Capitulo 1
Introduccion

1.1 Introduccion

La destilaciéon es una de las operaciones unitarias de mayor relevancia en las
industrias quimica y farmacéutica. La destilacion continua es utilizada, por ejemplo,
para la purificacion de etanol en la produccién de biocombustibles. La destilacion
discontinua o “batch”, por otro lado, se utiliza frecuentemente en la purificacién de
productos o en la recuperacion de solventes o reactantes valiosos de corrientes de
desecho.

Si se compara la operacion discontinua con la continua, la operacion “batch” se
destaca tanto por una mayor flexibilidad como por un mayor nimero de grados de
libertad. Gracias a su flexibilidad se hace posible el procesamiento de alimentaciones
con composicion variable y la obtencidon de productos de variadas composiciones.
Mas aun, torna viable la separacion de diferentes “mezclas” utilizando la misma
columna. La operacion “batch” también compite con ventajas en lo que se refiere a
simpleza de operacion y bajos costos de inversion.

Sin embargo, la principal desventaja de la destilacion es la gran cantidad de energia
que se requiere para efectuar una separacion establecida, siendo esta desventaja
mucho mas marcada para la destilacion “batch” respecto de la destilacion continua
debido al mayor consumo energético requerido para una lograr la separacién
(Skogestad y col., 1997; Doherty y Malone, 2001; Mujtaba, 2004).

Por otro lado, recientes tecnologias basadas en membranas tales como la
pervaporacion y la permeaciéon de vapor ofrecen potenciales soluciones para diversas
separaciones de interés en la industria quimica: la deshidratacién de solventes
organicos y la separaciéon de mezclas organicas constituyen aplicaciones tipicas. El
principal atractivo de la pervaporacién y la permeacién de vapor se atribuye a una
demanda relativamente pequefia de energia en comparacion con la involucrada en

los procesos convencionales de separacién (Jonquiéres y col., 2002). Mas aun, el
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consumo energético de la separacion por permeacion de vapor es menor al de la
pervaporaciéon cuando se dispone corrientes de alimentacion que se encuentren en
fase vapor (Fahmy y col., 2001).

Desafortunadamente, la adopcidn a escala industrial de las mencionadas tecnologias
de membranas como unidades de proceso independientes ha resultado poco
satisfactoria desde el punto de vista econémico. La principal razén por la cual estas
tecnologias son econdmicamente inviables se debe a los relativamente altos costos
de inversién de las unidades de membrana. Esta desventaja se ve acentuada de
mayor manera para la permeacion de vapor dado que su flujo de permeado por
unidad de area de membrana es mucho mas bajo que el correspondiente a la
pervaporacion dando lugar a disefios con elevados requerimientos de area de
membrana y altos costos de inversion (Will y Lichtenthaler, 1992a; 1992b; Gorri y col.,
2006).

No obstante, la adopcion de las mencionadas tecnologias de membranas ha
mostrado una mejor viabilidad econdémica cuando se integran con procesos
convencionales de separacion en los denominados “procesos hibridos de separacion”
(Lipnizki y col., 1999). Los procesos hibridos, ademas de resultar viables desde de
punto de vista de la productividad y economicidad, mejoran la sustentabilidad
ambiental de los procesos considerando su alta eficiencia energética.

En particular, el proceso hibrido destilacién-pervaporacién ha resultado ser una
alternativa muy promisora en la separacion de mezclas azeotropicas (Pressly y Ng,
1998; Fahmy y col., 2001; Smitha y col., 2004). El proceso hibrido se beneficia de las
ventajas especiales de cada proceso de separacion: el bajo costo de la destilaciéon en
las regiones donde la diferencia de volatilidades relativas es grande, y la
independencia de la pervaporacion con el equilibrio liquido-vapor de la mezcla a
separar.

La adopcién cada vez mas frecuente de estas tecnologias hibridas en procesos
productivos en los cuales su implementacion permite prever mejoras en el
desempefio de las plantas torna interesante el modelado y optimizacién de este tipo
de procesos a fin de minimizar tanto los costos operativos como los de inversion.
Resulta entonces de interés la integracién 6ptima de estas dos operaciones unitarias.
A modo de introduccién se revisan a continuacion las caracteristicas fundamentales

de las operaciones unitarias anteriormente mencionadas.
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1.2 Pervaporacion

La pervaporacion es un proceso de membranas utilizado para la separacién de
mezclas liquidas. La mezcla de alimentacion entra en contacto con un lado de la
membrana (el lado de retenido) mientras que el permeado se elimina como vapor
desde el otro lado (el lado del permeado). De hecho, su nombre deriva de la
contraccion de los términos permeacion y evaporacion (Mulder, 1996; Baker, 2004).
El cambio de fase es una caracteristica que diferencia a la pervaporacion de los
demas procesos de separacion que utilizan membranas, entre los cuales se destacan
la permeacion de vapor, la nanofiltracion, la 6smosis inversa y la electrodidlisis (Melin
y Rautenbach, 2007). De esta manera, la pervaporacion representa una operacion
compleja en la que se presentan transferencias tanto de masa como de energia.

El primer estudio sistematico sobre pervaporaciéon fue realizado por Binning y col.
(1961) en American QOil en la década de 1950. Los autores mencionados explicaron el
proceso de transferencia de masa a través de peliculas delgadas de plastico a partir
del mecanismo de solucion/difusion e hicieron hincapié en el potencial comercial de
esta tecnologia para la separacién de azeotropos y diversas mezclas organicas. El
proceso no se comercializd sino hasta 1982 cuando GFT (Gesellschaft flr
TrennTechnik GmbH, Alemania) instal6 la primera planta comercial de pervaporacion
para la deshidratacién de alcohol (Tusel y Brischke, 1985). Actualmente, GFT ha
instalado mas de 100 plantas.

Dado que la separacién por pervaporacion es independiente del equilibrio liquido-
vapor, esta tecnologia ha sido ampliamente utilizada en la deshidratacion de
solventes, bioetanol, alcoholes organicos, cetonas y esteres; y en la separacién de
mezclas organicas. En la siguiente seccion se sintetizan algunos de los materiales de

membrana mas utilizados y sus respectivas aplicaciones.

1.2.1 Tipos de membranas y aplicaciones de la pervaporacion

Industrialmente, las membranas mas utilizadas en los procesos de pervaporacion son
generalmente de tipo compuesto. Estas membranas se caracterizan por poseer una
capa densa no porosa, llamada comunmente “capa activa”, que es la que esta en
contacto con la alimentacion o retenido. Por otro lado, las membranas presentan
también una capa porosa que le sirve de soporte y proporciona la resistencia
mecanica necesaria, llamada “capa soporte” (Baker, 2004).

A su vez, las membranas generalmente se clasifican en poliméricas (organicas) o
ceramicas (inorganicas). Las membranas poliméricas ocupan actualmente el 90-95%

del mercado debido principalmente a que se pueden fabricar de una gran variedad de
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materiales a bajo costo. La principal diferencia entre las membranas ceramicas y
poliméricas, ademas del material por el cual estan compuestas, radica en la forma
que se presentan en los moédulos de pervaporacion. Generalmente, las membranas
ceramicas tienen geometria cilindrica y se caracterizan por ser mucho mas costosas
que las membranas poliméricas de geometria plana. Para compensar esta ultima
desventaja, las membranas ceramicas presentan generalmente mayores flujos de
permeado (Sommer y Melin, 2004). Por otra parte, las principales desventajas de las
membranas poliméricas radican en su menor tiempo de vida util y en su tendencia a
hincharse en contacto con el liquido, fendmeno conocido como “swelling” (Daviou,
2005; Jonquiéres y col., 2002). Estos inconvenientes se pueden superar mediante el
injerto, la mezcla, la reticulacién o la adicion de componentes inorganicos (zeolitas,
oxidos metalicos, silice) en la solucién polimérica.

La pervaporaciéon se clasifica comunmente en tres categorias dependiendo de la
naturaleza del/los componente/s que se quieren remover de la mezcla: hidrofilica,
hidrofdbica y organofilica (Polyakov y col., 2004; Shao y Huang, 2007).

La aplicacion mas estudiada hasta la actualidad ha sido la pervaporacion hidrofilica
para la deshidratacion de solventes organicos y para la extraccion de agua de
diferentes mezclas (Feng y Huang, 1996; Semenova y col., 1996). Actualmente, las
membranas mas utilizadas industrialmente son las basadas en alcohol polivinilico
(PVA) (Rautenbach y Hémerich, 1998; Van Baelen y col., 2005). Adicionalmente, se
ha reportado el desempefio de membranas poliméricas basadas en polielectrolitos
(Scharnagl y col., 1996; Ghazali y col., 1997), y la caracterizacion de membranas
relativamente nuevas, como las membranas ceramicas de silice amorfa (Verkerk y
col.,, 2001; Casado y col., 2005), de 6xidos mixtos (Asaeda y col., 2002; Yang y
Asaeda, 2003) y de membranas zeoliticas del tipo NaA (Morigami y col., 2001;
Okamoto y col., 2001), las cuales presentan altos valores de selectividad y flujo de
permeado.

Por otra parte, la pervaporacion hidrofdbica es considerada una técnica facil y
econdmica para la recuperacion de solventes de soluciones acuosas, la remocién de
alcoholes de bebidas alcohdlicas y la recuperacion de componentes aromaticos en la
industria alimenticia (Vane, 2005; Chovau y col., 2010; Figoli y col., 2006; Srinivasan y
col., 2007; Takacs y col., 2007). El material mas utilizado actualmente es el
polydimetilsiloxano (PDMS), que ha sido estudiado extensamente para el caso de la
recuperacién de alcoholes (Vane, 2005). EI PDMS es un polimero elastémero
compuesto por un esqueleto de o6xido de silicio y grupos metilo agregados por
substitucion. Presenta un alto grado de hidrofobicidad y una gran resistencia quimica

ante un amplio grupo de solventes (Vandezande y col.,, 2008). Otros materiales
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aplicados en la fabricacién de membranas hidrofobicas incluyen el poly-1-trimetilsilil-1-
propileno (PTMSP), polyoctilimetilsiloxano (POMS) y el copolimero en bloque estireno-
butadieno-estireno (SBS), junto con componentes inorganicos como el silicato-1 y las
zeolitas ZSM-5, y combinaciones de los dos (Vane, 2005; Garcia y col., 2009; Claes y
col., 2010; Dobrak y col., 2010; Chovau y col., 2011).

Finalmente, la aplicacion menos desarrollada es la separacién de mezclas de
componentes organicos. Entre las aplicaciones mas populares del proceso de
pervaporacion organofilica se encuentran la separacion de compuestos organicos
presentes en solucion, mezclas de isdmeros o compuestos con puntos de ebullicion
similares y mezclas azeotropicas (Huang, 1991; Fleming y Slater, 1992; Yoshikawa y
col., 2000; Smitha y col., 2004). Generalmente, cuando la alimentacién a tratar es una
mezcla polar/no-polar (como las mezclas de hidrocarburos aromaticos y alifaticos)
también se pueden utilizar las membranas del tipo hidrofilico (Daviou, 2005). Las
membranas de poliuretano (PU) presentan buenos resultados en este ultimo campo
de aplicacién tanto para mezclas binarias como multicomponentes (Cunha y col.,
1999).

1.2.2 Mecanismo de transporte

En la pervaporacion, el mecanismo de transporte se basa en las diferencias de
solubilidades y velocidades de difusion de los componentes de la mezcla liquida en el
material que compone la membrana (Baker, 2004). En la Figura 1.1 se muestra una

representacion esquematica del proceso de pervaporacién con flujo transversal.

Alimentacion 0000000000 Retenido
000800000 e | >
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Figura 1.1 Representacion esquematica del proceso de pervaporacion flujo
transversal (Chovau, 2013).

La diferencia en el potencial quimico de los componentes en ambos lados de la
membrana constituye la fuerza impulsora de la separacién (Melin y Rautenbach,
2007). Los mecanismos mas comunes para la generacién de dicha fuerza impulsora
consisten en mantener una diferencia de presiones entre ambos lados de la
membrana o mediante la purga con un gas de arrastre del lado del permeado (Mulder,

1996). La manera mas habitual y efectiva para generar la fuerza impulsora se
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consigue aplicando bajas presiones en el lado del permeado, mientras que un
aumento de presion en del lado del retenido se establece principalmente con el objeto
de evitar vaporizaciones parciales del retenido.

El modelo mas aceptado para el mecanismo de transferencia de materia en la
pervaporacién es el modelo de solucién/difusién, el cual se caracteriza por las
siguientes tres etapas fundamentales: (i) la adsorcion de los componentes de la
alimentacion en la membrana, (ii) la difusion de los compuestos adsorbidos a través
de la membrana, y (iii) la desorcion de los mismos en el lado del permeado.

Un estudio detallado de este modelo fue realizado por Wijmans y Baker (1995), en el
cual se demuestra que, cuando los efectos de acoplamiento y el hinchamiento o
“swelling” de la membrana son despreciables, este modelo representa una muy buena
descripcion del transporte de masa por pervaporacion. A continuacion, se desarrollan

las principales caracteristicas del modelo de solucion/difusion.

Modelo de Solucion/Difusion
Las hipotesis presentadas por el modelo de solucion/difusién son:

¢ Difusion unidimensional de las especies a través de la capa densa de la
membrana.

o Velocidad de permeacion independiente del tiempo, sin acumulacion de
materia en el interior de la membrana, y sin variaciones en la estructura de la
misma.

¢ |gualdad de potencial quimico en las interfaces de la membrana.

o Aplicacion restringida del modelo a membranas homogéneas o a la capa
densa de membranas compuestas o asimétricas, donde el transporte es de
caracter difusivo y no convectivo.

e El transporte en la membrana es la etapa determinante del transporte de
materia.

El transporte de masa durante la pervaporacion se debe a un gradiente de potencial
quimico que se traduce en una fuerza impulsora. Asi, el modelo de Solucion-Difusién
afirma que flujo del componente a través de una membrana es proporcional a la

fuerza impulsora, tal como lo describe la ecuacion (1.1) (Baker, 2004).

du;
Ji=—LiZ~ (1.1)

Aqui L; es un coeficiente de proporcionalidad, no necesariamente constante, que

relaciona el gradiente del potencial quimico du;/dx con el flujo. Suponiendo que a
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ambos lados de la membrana se establece un equilibrio de fases, e introduciendo el

coeficiente de difusion Dif;, se obtiene la ley de Fick (1855):

de
Ji = Difi (1.2)
donde dc;/dx es el gradiente de concentracion a través de la membrana. Integrando
esta ultima ecuacion para el espesor de membrana [, la ecuacion (1.2) se convierte

en:

(1.3)

donde el superindice M se refiere a la concentracion en el interior de la membrana y f
y p denotan el lado del retenido y del permeado, respectivamente. La concentraciéon
en el interior de la membrana se puede relacionar con la concentracion fuera de la
membrana por medio del coeficiente de adsorcién K; del liquido (superindice L) y el
vapor (superindice V), para el lado del retenido y permeado, respectivamente. La

ecuacion (1.3) se convierte entonces en:

Ji=D

. (KiLciLf - KinLVp
ifi

z (1.4)

donde p;, representa la presion de vapor del componente i. Considerando que un
vapor hipotético esta en equilibrio con el retenido liquido, la ecuacion (1.4) se

reordena dando lugar a la expresion (1.5):

L |4
. Pir —D;, Pm;
Ji = leiKiV( L ] ip) =7 *(Piy — Pip) (1.5)

donde Pm; se conoce como la permeabilidad intrinseca de la membrana, que
relaciona el flujo con la fuerza impulsora real, es decir, la diferencia de presion de
vapor del componente i a ambos lados de la membrana. El término Pm;/l también es
llamado permeabilidad. Por dltimo, las presiones parciales de la alimentacion y el

permeado pueden ser expresados por las ecuaciones (1.6) y (1.7):

Pif = Dsat,iViXif (1.6)
Pip = XipPtotp (1 .7)
Donde x; es la fraccion molar del componente i, pg,.; la presion de saturacion a la

temperatura de interés, y; el coeficiente de actividad para la composicion vy

temperatura dadas y p:., la presion total del permeado. Cuando p;n, €s lo

suficientemente baja, los términos relativos al permeado presentes en el segundo
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miembro de las ecuaciones (1.3) a (1.5) se pueden despreciar respecto a los términos
relativos al retenido.

Mas alla del modelo utilizado para la descripcion el proceso de pervaporacion, el uso
de indicadores de desempeno de la operacion es crucial en la etapa de disefio del
proceso. A continuacién, se presentan indicadores tipicos de desempefo que

frecuentemente son utilizados en la seleccién preliminar de membranas.

1.2.3 Indicadores de desempeino de separacion de las
membranas de pervaporacion

La primera indicaciéon sobre el desempefio de una membrana en la separacion de una
mezcla liquida se obtiene de la caracterizacion del flujo de permeado, el cual se
obtiene de forma experimental. Debido a la forma en que se obtienen los resultados
experimentales es usual que tanto el flujo total de permeado J como el de cada
componente i de la mezcla J; se expresen en las unidades kg/(m? h). Por otro lado, la
composicion a ambos lados de la membrana se relaciona habitualmente mediante el
factor de separacion o enriquecimiento (Baker y col., 2010). La Tabla 1.1 presenta la
forma mas conveniente de representar el factor de separacion para mezclas binarias
a; j (Kujawskiy col., 1996; Chovau y col., 2011), y la forma recomendada del factor de
enriquecimiento B; (Chovau y col., 2011) para mezclas multicomponentes. Con el fin
de reflejar el compromiso entre estas dos variables, Huang y Yeom (1990) definieron
el indice de separacién por pervaporacion (PSI por sus siglas en inglés) en términos
del flujo total y del factor de separacion. En la Tabla 1.1 se muestran ademas las
diferentes definiciones de PSI| validos ya sea para una mezcla binaria o
multicomponente.

Tabla 1.1. indice de separacién por pervaporacion (PSI). Los subindices p y f se
emplean para diferenciar el lado del permeado y la alimentacion, respectivamente.

Tipo de Mezcla  PSI (kg/(m? h)) Factor de separacion o enriquecimiento

"fy),
(xi/ xj) f

Multicomponente PSI; =] * ; Bi = Yip/Xif

Binaria PSIij =] * (a;; — 1) aj =

1.3 Destilacion

La destilacion es una de las técnicas de separacion mas populares y se caracteriza
por su elevado requerimiento energético. La importancia de la destilacion se

documenta, por ejemplo, en el hecho que alrededor de 40000 columnas de
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destilacion estan en funcionamiento sélo en los E.E.U.U, y la operacién de estas
columnas consume el 7% de la demanda total de energia de dicho pais (Stichimair y
Fair, 1998).

La destilacion es ampliamente conocida y estudiada en la Ingenieria de Procesos,
encontrandose los fundamentos tedricos de esta operacion muy bien documentados.
A continuacion, se resumen los conceptos basicos mas relevantes de la destilacion,
los cuales pueden consultarse en diversas fuentes, por ejemplo en el Manual del
Ingeniero Quimico (Seader y col., 1997).

En la destilacion, una mezcla de alimentacién de dos o mas componentes F se
separa en dos o mas productos, incluyendo, y comunmente limitado a un destilado D
y un fondo B cuyas composiciones difieren de la de la alimentacion. Generalmente, la
alimentacion es una mezcla liquido-vapor, el producto de fondo es un liquido, y el
destilado puede ser un liquido, un vapor o una mezcla de ambos.

El principio de separacidon en la destilacion consta basicamente de tres
consideraciones: (i) la formacion de una segunda fase de manera que estén
presentes tanto una fase liquida como una fase vapor y puedan entrar en contacto
entre si en cada etapa interna de la columna, (ii) que los componentes de la mezcla
tengan volatilidades diferentes de modo que se fraccionen en diferentes proporciones
entre las dos fases, y (iii) las dos fases puedan ser separadas por gravedad u otros
medios mecanicos.

Entre los equipos mas utilizados se encuentran las columnas de platos y las de
relleno, los cuales sirven para aumentar el area de superficie de contacto entre las
dos fases. En la Figura 1.2 se muestra una representacion esquematica de una
columna de destilacion de platos con sus principales accesorios externos. El material
de alimentacion se introduce en una o mas etapas de la columna vy, debido a la
diferencia de densidad entre las dos fases, el liquido corre hacia abajo mientras que
el vapor asciende por la columna. Si la alimentacion se introduce en un punto situado
a lo largo de la carcasa de la columna, ésta ultima se divide en una seccion superior
denominada seccion de rectificaciéon y otra inferior, que se conoce como seccion de
agotamiento. El liquido que llega al fondo de la columna se vaporiza parcialmente en
un rehervidor o “reboiler” y el resto se retira como producto de fondo. El vapor que
llega a la parte superior de la columna se condensa en el condensador superior, y
parte de ese liquido es retornado a la columna como reflujo, para proporcionar el

derrame de liquido.
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9,

"Ll-B

Figura 1.2 Representacion esquematica de una columna de destilacion del tipo de
platos (Seader y col., 1997).

La energia requerida para la generacién de una corriente en fase vapor se suministra
en forma de calor en el rehervidor, el cual esta ubicado en el fondo de la columna
(donde la temperatura es maxima), mientras que en el condensador ubicado en la
parte superior de la columna, el calor es retirado para la formacioén de una fase liquida
(donde la temperatura es minima). De esta manera, generalmente la destilacion se
caracteriza por una gran demanda de energia y una baja eficiencia termodinamica en
general. El desempefio global de la separacién depende principalmente de las
volatilidades relativas de los componentes, del numero de etapas de equilibrio y de la
relacion de reflujo definida como el cociente entre el caudal molar de liquido que se

retorna a la columna y el caudal molar del destilado que se retira como producto.

1.4 Procesos hibridos destilacion-pervaporacion

El acople de una unidad de membrana a una columna de destilacién en el llamado
"proceso hibrido de separacion" ha ganado mucha atencién en los ultimos afios. Este
acople se beneficia de las ventajas especiales de cada proceso: el bajo costo de la

destilacion en las regiones donde la diferencia de volatilidades relativas es grande, y
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la independencia de la pervaporacion con el equilibrio liquido-vapor de la mezcla a
separar.

Para comparar graficamente el desempeno de la pervaporacion y la destilacién, en la
Figura 1.3 se muestra, en un tipico diagrama y versus X, la separacion por
pervaporacién de una mezcla binaria etanol-agua y la curva equilibrio liquido-vapor a
1 atm. La separacion por pervaporacion se lleva a cabo en una membrana de alcohol
polivinilico (PVA) a una temperatura de 333 Ky un vacio de 20 mbar (Wesslein y col.,
1990). Como se puede observar, el proceso de pervaporacion es mas eficiente que el
proceso de destilacion para altos valores de composicion de etanol incluyendo el
azeo6tropo mientras que para valores de composicion medio-bajos de etanol la

destilacion es el proceso con mejor desempefio.

1.0 T T T T

(Destilacion)
0.8 1

0.6 B

0.4 k

(Pervaporacién)
0.2

Fraccion masica de alcohol en el vapor

] I _ |
0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0

Fraccion masica de alcohol en el liquido

Figura 1.3 Comparacion del desempefio de la pervaporacion (a 333 Ky 20 mbar) con
la destilacion (a 1 atm). Sistema binario etanol-agua. (Wesslein y col., 1990).

Asi, es conveniente que el proceso de membrana se utilice en las regiones donde las
volatilidades relativas son similares y para el rompimiento de azedétropos. En muchos
de estos casos se ha comprobado que la pervaporacién es un proceso de separacion
mas econdémico que la destilacion azeotrdpica heterogénea y la destilacion extractiva
(Sommer y Melin, 2004).

En general, la destilacién y la pervaporacion son operadas de manera tal que el
producto de una de ellas sea la alimentacién de la otra. Las primeras aplicaciones de
un proceso hibrido basado en esta tecnologia de membranas fueron las
deshidrataciones de isopropanol y etanol (Binning y James, 1958). Sin embargo, esta

configuracion comenzé a ser estudiada en profundidad recién en la década de 1980,
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especialmente con la destilacién como el primer paso de separacion. Lipnizki y col.
(1999) presentan una extensa revision de las aplicaciones de los procesos hibridos
en la deshidratacion de mezclas organicas, la remocion de compuestos organicos y la
separacion de mezclas organico/organico.

En la Figura 1.4 se muestran diferentes configuraciones del proceso hibrido para la
deshidratacion de compuestos organicos (Fahmy, 2002). En (a), la alimentacién al
sector de membranas tiene una composicion inferior a la azeotrépica. En este caso, la
membrana se utiliza para romper el azeétropo y realizar la deshidratacion final. Esta
configuracion es frecuentemente utilizada, por ejemplo, en la deshidratacion de etanol
o acetona. En (b), la membrana solamente se utiliza para romper el azeétropo. La
deshidratacion final se realiza mediante una segunda columna de destilacién. Un
ejemplo de este proceso es la deshidratacion de isopropanol o acetonitrilo. La tercera
configuracion (Fig. 1.4(c)) se utiliza cuando la composicion de la alimentacion original
esta en el lado organico de la mezcla azeotrépica; la columna separa la alimentacién
en un producto de fondo organico con alto punto de ebullicién y un destilado con
composicion cercana a la azeotrépica. El destilado puede ser condensado para
realizar la deshidratacion por medio de pervaporacion, o bien utilizar la tecnologia de
membrana conocida como permeacién de vapor (que se diferencia de la

pervaporacién en que la alimentacién es un vapor).
(a) (b) (c) (d)
A | L1 K

A 4
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Figura 1.4 Configuraciones de procesos hibridos destilacién-pervaporacién para la
deshidratacién de compuestos organicos (Fahmy, 2002).

—

F 3

La configuracion (d) se utiliza para la separaciéon de mezclas de tres componentes
como la del sistema metanol-isopropanol-agua (Kuppinger y col., 2000), que presenta
un azeétropo de temperatura minima entre el agua y el isopropanol. La forma tipica
de separar esta mezcla por destilacion es mediante el uso de un cuarto componente y

al menos tres columnas de destilacion. En el proceso hibrido alternativo se extrae una
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corriente lateral de la columna que alimenta a la unidad de membrana de
pervaporacioén, de donde el agua se separa continuamente. En la parte superior de la
columna se obtiene una corriente rica en metanol mientras que isopropanol casi puro

se obtiene como producto de fondo.

1.5 Modelado conceptual

En la actualidad se proponen dos métodos de disefio para los procesos de
separacion: simulacion rigurosa y optimizacion. En la practica industrial la simulacion
rigurosa es el método mas comun de diseno de procesos quimicos. En este caso, se
parte de un diseno inicial, el cual es obtenido frecuentemente a través del uso de
reglas heuristicas, que se mantiene fijo. Tanto la factibilidad como el costo del
proceso propuesto se determinan a partir de estudios de simulacion variando
paramétricamente las variables de decision.

Otra alternativa de disefio hace uso intensivo de algoritmos de optimizacion MINLP,
que ha demostrado ser muy poderoso en la resolucion de una gran variedad de
problemas. Sin embargo, estos algoritmos modelan frecuentemente las operaciones a
través de modelos simplificados o “shortcuts” que no en todos los casos capturan las
complejidades del proceso real.

Actualmente existe otro enfoque del problema, que utiliza una nueva generacion de
“shortcuts” a la que llamamos “modelos conceptuales”. Estos modelos poseen una
mayor complejidad que sus predecesores y permiten la reduccion del esfuerzo en las
etapas de sintesis, reduciendo el numero de alternativas posibles, y de disefio inicial
del proceso, al proveer valores iniciales para variables tales como la demanda de
energia (en destilacion) o el area de membrana (en pervaporacion) (Skiborowski y
col., 2013). Los modelos conceptuales mencionados se basan en la teoria de “Pinch”
para el caso de la destilacion y de la maxima fuerza impulsora para las membranas
de pervaporacion (Bausa y Marquardt, 2000).

El desarrollo o implementacion de una metodologia de optimizacién basada en el
enfoque de disefio conceptual posibilita un mejor acercamiento al comportamiento
real de los procesos a estudiar. Este beneficio se alcanza debido a la estimacién de
costos operacionales y de inversion mas ajustados. No obstante, es inevitable un
aumento en la complejidad del modelado debido a la consideracion de modelos con
un grado de complejidad adecuada para capturar los “trade-offs” del proceso. Por
tanto, la tarea de modelado debe conservar, tanto como sea posible, la simplicidad de
los modelos para permitir la reduccién del esfuerzo en las etapas de sintesis y

optimizacion.
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La aplicacion de una metodologia de optimizacion basada en el modelado conceptual
de procesos hibridos destilacidon-pervaporacion servira tanto para evaluar el uso de la
metodologia como una herramienta potencial en la ingenieria de procesos como para
analizar el potencial de la tecnologia hibrida en procesos de interés. Finalmente, los
resultados obtenidos a nivel de disefio conceptual podran refinarse con herramientas
de simulacion rigurosa de procesos o algoritmos de optimizacién que incluyan

modelos rigurosos de las operaciones involucradas (Hoch y Espinosa, 2008).

1.6 Objetivos de la tesis

El objetivo general que persigue esta tesis es el de contribuir en la busqueda de
soluciones tecnolégicas factibles que involucren procesos hibridos, en particular
destilacion-pervaporacion, para revelar el potencial real de las membranas de
pervaporacién como alternativas sustentables a los procesos convencionales de
separacion.

En particular, se estudiara la factibilidad de utilizar membranas de pervaporacion en la
forma de procesos hibridos en cuatro casos de aplicacion de relevancia industrial:
produccion de biocombustibles, produccion de alcohol polivinilico y disposicion o
recuperacion de solventes residuales (isopropanol y acetona). En cada uno de los
casos de aplicacion se evaluara el desempeno de separacion de distintas membranas
de pervaporacion y/o de diversas configuraciones del proceso hibrido.

A fin de realizar una adecuada comparacion entre las distintas alternativas de proceso
consideradas en cada caso de aplicacién se propone evaluar el desempefio de cada
alternativa mediante una metodologia de optimizacién basada en el modelado

conceptual en la cual se plantea:

o Obtener disefios técnicamente factibles de cada alternativa de proceso mediante
modelado conceptual de cada operacion unitaria.

o Estimar el costo total de separacion de cada disefio conceptual factible con la
ayuda de modelos de costos de inversion y operacion de las unidades operativas
correspondientes.

e Optimizar el disefio correspondiente a cada alternativa de proceso, en forma
rigurosa o paramétrica, a fin de minimizar el costo total de separacion del proceso
respectivo.

e Realizar una evaluacion del impacto ambiental de las alternativas de proceso

Optimas o cuasi-6ptimas mediante un analisis del ciclo de vida (opcional).
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Finalmente, los disefios dptimos o cuasi-Optimos correspondientes a cada alternativa
de proceso, obtenidos bajo la metodologia descripta, podran ser clasificados de
acuerdo a su desempefo global desde el punto de vista econémico. Adicionalmente,
los resultados del analisis del ciclo de vida del proceso permitiran seleccionar la mejor

alternativa de proceso desde el punto de vista ambiental.

1.7 Estructura de la tesis

A continuacion, se presenta una breve descripcion de cada uno de los capitulos que
componen la Tesis Doctoral. Asimismo, se listan los resultados parciales obtenidos
del trabajo de investigacion que han sido divulgados a través de publicaciones

cientificas y participacion en eventos.

En el Capitulo 2 se estudia la incorporacion de la pervaporacion en la produccion de
bioetanol en la forma de procesos hibridos en las etapas de fermentacion vy
deshidrataciéon. Acopladas a la unidad de fermentacion, se evalla el desempefio de
separacion de tres membranas hidrofobicas (Pervap 4060, Pervatech PDMS y Vito
PTMSP) para la recuperacion en forma continua del alcohol. Una primera
comparacion del desempefio de estas membranas se realiza mediante un analisis con
el indice PSI. No obstante, la propuesta principal del trabajo consiste en evaluar el
desempefio basandose en el disefio conceptual de un proceso hibrido global que
incluya un tren de separacion conformado por de una unidad de membrana hidrofilica
y una columna de destilacion para conseguir la deshidratacion final del
biocombustible. La idea detras del enfoque es que el desempefio de separacion de
una determinada membrana debe medirse teniendo en cuenta el proceso hibrido
global dado que la membrana hidrofdbica realiza sélo una parte de la separacién
deseada. Ademas de permitir la clasificacion de las membranas de pervaporacién, el
resultado de este enfoque proporciona informacion valiosa sobre la naturaleza del
proceso, asi como las restricciones que el proceso hibrido podria enfrentar.

Distintos resultados vinculados a este capitulo han sido publicados en revistas

cientificas o presentados en diferentes eventos, como se detalla a continuacion:

e Sosa, M. A., Figueroa Paredes, D. A., Basilico, J. C., Van der Bruggen, B., &
Espinosa, J. (2015). Screening of pervaporation membranes with the aid of
conceptual models: An application to bioethanol production. Separation and
Purification Technology, 146, 326—-341.

e Figueroa Paredes, D. A, Sosa, M. A., & Espinosa, J. (2015). Seleccion preliminar

de membranas de pervaporacion utilizando modelos conceptuales: Una aplicaciéon
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a la producciéon de Bioetanol. En VIII Congreso Argentino de Ingenieria Quimica
(CAIQ2015). Buenos Aires.

En el Capitulo 3 se evalia el desempefio de cuatro membranas de pervaporacion
para la separacion de la mezcla azeotrépica metanol-acetato de metilo. La
recuperacion de los componentes individuales de esta mezcla resulta de interés en la
produccién de alcohol polivinilico. Parte de este capitulo se dedica a la
caracterizacion del flujo y selectividad de una membrana aun no reportada con detalle
en la literatura para la separacién de esta mezcla, la membrana comercial Pervap
2256.
Con el fin de alcanzar la separacién de la mezcla en un amplio intervalo de
composiciones, se estudia la factibilidad técnico-econdmica de diferentes
configuraciones del proceso hibrido destilacion-pervaporacion. En cada punto de
composicion y para cada una de las membranas consideradas se realiza un
procedimiento de optimizacion con el objetivo de obtener la configuracion y disefio de
proceso mas economico. De esta manera, el desempeno de separacién de cada
membrana puede ser medido a partir del costo total de separacion correspondiente al
diseno 6ptimo de cada proceso hibrido. Adicionalmente, se realiza un analisis de
sensibilidad para analizar el efecto que tiene la variacion en el costo de compra entre
las distintas membranas sobre el coste total de la separacion.

Al final de este capitulo, focalizandonos en la membrana Pervap 2256, se estudia un

caso de disefio con un modelo mas detallado del sistema de condensacién que

incluye la presion de permeado como variable de optimizacion.

Distintos resultados vinculados a este capitulo han sido publicados en revistas

cientificas, como se reporta a continuacion:

e Figueroa Paredes, D.A., Laoretani, D.S., Zelin, J., Vargas, R., Vecchietti, A.R., &
Espinosa, J. (2017). Screening of pervaporation membranes for the separation of
methanol-methyl acetate mixtures: an approach based on the conceptual design of
the pervaporation-distillation hybrid process. Separation and Purification
Technology, 189, 296-309.

En los Capitulos 4 y 5 se presenta el disefio de tecnologias de tratamiento de
solventes residuales, las cuales se postulan como alternativas a la disposicion
convencional por incineracion de corrientes de desecho de solventes mezclados con
agua, los cuales provienen de industrias que hacen un uso intensivo de solventes,

como lo es la industria farmacéutica.
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La primera alternativa tecnoldgica consiste de una etapa de destilacion en donde se
concentra el solvente residual con el propdsito de ser utilizado como combustible
alternativo en el horno de una planta de cemento. Por otro lado, la segunda
alternativa considera la adicion de una etapa de pervaporacién con una membrana
hidrofilica para conseguir la deshidratacién final del solvente. El solvente deshidratado
con un alto grado pureza, puede reutilizarse en los procesos propios de la industria
farmacéutica, reduciendo de este modo la compra de solvente fresco.

Las alternativas tecnolégicas mencionadas se comparan desde dos puntos de vista;
el econémico y el ambiental. Con este propésito, el disefio conceptual de cada
tecnologia permite no solamente llevar a cabo una estimacion de costos para la
evaluacion econdémica del proceso, sino también proporciona valiosa informacion
requerida para la evaluacion del impacto ambiental de cada proceso mediante un

analisis de ciclo de vida.

En el Capitulo 4, se hace énfasis en el tratamiento de una mezcla alcohol isopropilico-
agua. Basado en el modelo conceptual de cada operacidén unitaria en un modo de
operacion discontinuo se obtienen, mediante un procedimiento paramétrico de
optimizacion, los valores cuasi-Optimos de las variables recuperacion por paso y
composicion de corte del destilado.

Distintos resultados vinculados a este capitulo han sido publicados en revistas

cientificas o presentados en diferentes eventos, como se reporta a continuacion:

o Meyer, R., Figueroa Paredes, D. A., Fuentes, M., Amelio, A., Morero, B., Luis, P.,
Van der Bruggen, B., & Espinosa, J. (2016). Conceptual model-based optimization
and environmental evaluation of waste solvent technologies:
Distillation/incineration  versus  distillation/pervaporation.  Separation  and
Purification Technology, 158, 238-249.

e Figueroa Paredes, D. A., Vecchietti A., & Espinosa, J. (2016). Analisis
economico/ambiental de tecnologias de tratamiento y recuperacion de solventes.
En 50 Simposio Argentino de Informatica Industrial (45 JAIIO - SII 2016). Buenos

Aires.

En el Capitulo 5 se considera como caso de aplicacion la separacion de la mezcla
acetona-agua. Si bien el equilibrio liquido-vapor de esta mezcla no presenta un
azeotropo, la deshidratacion del solvente por destilacion demanda una gran cantidad
de energia debido a la presencia de un “Pinch” tangencial. Ademas de considerar las

variables de disefio analizadas en el Capitulo 4, la alternativa del proceso hibrido
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destilacion-pervaporacion considerada en este capitulo contempla el analisis de

cuatro escenarios que involucran dos materiales de membrana diferentes y dos

sistemas distintos para la generacion de vacio.

Distintos resultados vinculados a este capitulo han sido enviados para su publicacion

en una revista cientifica, como se reporta a continuacion:

e Amelio, A; Figueroa Paredes, D.A.; Degreve, J.; Luis, P.; Van der Bruggen, B.; &
Espinosa, J. (2018). Conceptual Model-Based Design and Environmental
Evaluation of Waste Solvent Technologies: Application to the separation of the

mixture acetone-water. Separation Science and Technology.

Finalmente, en el Capitulo 6 se resumen las conclusiones generales obtenidas
durante el desarrollo de esta tesis y se proponen recomendaciones para lineas de

investigacion y trabajo futuras.
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Capitulo 2
Seleccién preliminar de membranas de
pervaporacion hidrofébicas utilizando
modelos conceptuales: Una aplicaciéon a
la produccién de Bioetanol

2.1 Introduccion

Uno de los aspectos claves en la fermentacién de bioetanol es la inhibicion que
experimentan los microorganismos fermentativos por el producto en si mismo. La
consecuencia directa es la obtencion de un caldo de fermentacion final con una
concentracion relativamente baja de alcohol (Nomura y col., 2002). Diversos autores
han sefalado que este problema podria ser superado acoplando una tecnologia de
remocién de solventes como la pervaporacion (O’Brien y col., 2000; Vane, 2008; Le y
col., 2011; Chovau y col., 2011; Sosa y col., 2013). Mas aun, el desempefio de la
unidad de fermentacién podria mejorarse debido a un incremento en la concentracion
de células de levadura viables por medio de la remocién de agua via pervaporacion y
por el uso de soluciones de sustrato mas concentradas (Vane, 2005). Entre los
beneficios adicionales que resultarian de la integraciéon de la fermentacién con la
pervaporacién se encuentran el cambio del modo de operacion del proceso de
discontinuo a continuo y la eliminacién de la columna “beer” utilizada en el proceso
convencional (O’Brien y col., 2000; Chovau y col., 2011).

En la produccion de biocombustibles, la pervaporacion puede ser aplicada tanto a la
recuperacion de alcoholes del caldo de fermentacién como a la deshidratacién de los
alcoholes para satisfacer las especificaciones de deshidratacion del combustible
(Vane, 2005; Gaykawad y col., 2013). Huang y col. (2008) realizaron una amplia
revision de las tecnologias de separacion en biorefinerias. Los autores mencionados

incluyeron el proceso hibrido de separacion fermentacion-pervaporacion hidrofobica
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seguido por la deshidratacion de etanol via destilacién-pervaporacién hidrofilica entre
las tecnologias que muestran un potencial importante y prometedor para la
investigacion, desarrollo y aplicacion.

Sukitpaneenit y Chung (2012) presentan un estudio exhaustivo de varios materiales
de membranas que van desde membranas poliméricas, inorganicas y de matriz mixta
o hibridas disponibles en la literatura para la recuperacién de etanol. Una sintesis del
estudio se muestra en la Figura 9 del trabajo mencionado. De acuerdo con los
autores referidos, la mayoria de las membranas poliméricas reportadas en estudios
previos poseen una selectividad relativamente baja con una amplia gama de flujos de
permeacion. Las membranas de Silicalite-1 o membranas hidrofébicas de zeolita
exhiben altos valores de flujos y selectividades mientras que el desempefio de las
membranas de matriz mixta o hibridas (en su mayoria son membranas de Silicalite-
1/PDMS) alcanza valores intermedios a los dos materiales. Los autores también
reportaron resultados en términos de flujo y factor de separacion de membranas de
PVDF/nanosilice de fibra hueca de doble capa desarrolladas por su grupo de
investigacion. El mejor desempefio obtenido corresponde a un factor de separacion
de 29 y un flujo de permeado de 1.1 kg/(m? h) para una solucién con 5 % p/p de
etanol y una temperatura de operacién de 50°C.

En este contexto, la seleccion de membranas hidrofébicas basada en informacion
limitada es critica dado que la tarea de seleccion es frecuentemente costosa en
tiempo y recursos. El producto entre el flujo y selectividad (indice PSI) se presenta
como la forma mas simple para evaluar el desempefio de separacién de una
determinada membrana hidrofébica. Sin embargo, si el objetivo es comprender el
desempefioc a largo plazo en un sistema integrado fermentador-membrana
hidrofébica, el analisis debiera ser mejorado mediante la incorporaciéon de informacion
sobre la estabilidad de la membrana y la influencia de los subproductos de la
fermentacion sobre la separacion de etanol del agua mediante ensayos
experimentales a largo plazo en un modulo de pervaporacion acoplado a un
bioreactor de laboratorio operado de manera continua (O’Brien y col., 2000). Esta es
una tarea que debiera ser reservada solo para membranas que presenten los indices
de desempeio mas prometedores.

Diversos autores han investigado la influencia de los subproductos de la fermentacion
sobre el flujo y selectividad de diferentes membranas hidrofébicas. Chovau y col.
(2011) encontraron, por ejemplo, que los acidos débiles disminuyen el caracter
hidrofobico de la membrana Pervap 4060 de Sulzer Chemtech (Suiza), resultando en
un incremento del flujo de agua de hasta un 48% y una reduccion en la concentracion

de etanol en el permeado de hasta el 20% con respecto de los valores obtenidos para
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una mezcla compuesta solamente por etanol (5% p/p) y agua. Los autores también
encontraron que incluso cuando se adiciona componentes impermeables como
glicerol y 2,3-butanodiol a una mezcla agua/etanol, éstos influyen en el desempefio
de las membranas Pervap 4060 y Pervatech PDMS (Pervatech BV, Holanda-PDMS
se refiere al material de la membrana; es decir, polydimethyl siloxane) hasta un cierto
punto dado que se verificd una restauracion de las propiedades de las membranas
cuando posteriormente éstas fueron sometidas a experimentos con mezclas binarias
etanol-agua. Después de una exposicidbn a corto plazo a estos componentes la
membrana se comporté como si la exposicion nunca hubiese ocurrido. Stutzenstein
(2013), hallé6 para el caso de una membrana no comercial PTMSP (poli [1-
(trimetyylsilyl) -1-propyne]; Vito, Bélgica) que después de cambiar desde una mezcla
conteniendo glicerol, acido succinico, alcohol isoamilico y alcohol amilico activo a una
solucion agua-etanol, el flujo y el factor de separacion fueron restablecidos
completamente. Expuesta a la mezcla multicomponente, la membrana PTMSP sufrié
reducciones de hasta un 42% y 41.3% en el flujo global y de etanol, respectivamente.
Los resultados de un estudio sobre la influencia de subproductos de la fermentacion
de biomasa ligno-celuldsica sobre el desempefio de la membrana Pervatech PDMS
pueden encontrarse en Gaykawad y col. (2013). Los autores mencionados mostraron
reducciones irreversibles de flujo, entre el 17 al 20% comparados con el caso base
(3% p/p de etanol en agua) para tres diferentes caldos de fermentacién. Ellos también
probaron el comportamiento del desempefio de la membrana en presencia de
compuestos furanicos y fendlicos. Encontraron, por ejemplo, que el furfural permea a
través de la membrana PDMS incrementando el flujo y la selectividad respecto del
caso base.

La estabilidad a largo plazo es un aspecto problematico para las membranas PTMSP
y el tema ha merecido la atencién de muchos grupos de investigacion (Fadeev y col.,
2003; Starannikova y col., 2004; Morliére y col., 2006; Lopez-Dehesa y col., 2007).
Fadeev y col. (2003) investigaron el desempefio de la membrana PTMSP para la
separacion de un caldo de fermentacion complejo. El flujo y la selectividad
disminuyeron constantemente, alcanzando valores estables correspondiendo al 10%
y al 50% de sus valores iniciales, respectivamente. Lopez-Dehesa y col. (2007),
encontraron una operacion estable de la membrana después de un rapido
decrecimiento de flujo en el inicio.

La tarea de seleccidon, entendida como la clasificacion de membranas entre un
numero dado de membranas disponibles, se realiza generalmente mediante la

ejecucion de ensayos experimentales de pervaporacién en una configuracion de
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laboratorio a partir de soluciones patron con composiciones tipicas del caldo de
fermentacion.

En el presente capitulo, se evalua el desempeno de separacion una determinada
membrana hidrofdbica a partir del disefio conceptual del proceso hibrido formado por
la unidad de membrana hidrofébica y el tren de separacion aguas abajo conformado
por una columna de destilacién acoplada a una membrana hidrofilica (Sosa y col.,
2013). En el modelado conceptual, la membrana hidrofébica es caracterizada a través
del requerimiento de area minima que puede ser estimado a partir de un ensayo de
pervaporacion con una mezcla patron de etanol-agua cuya composicion coincida con
la reinante en el fermentador. La estimacion del minimo numero de etapas y de la
relacion de reflujo de la columna de destilacion se realiza, por otra parte, recurriendo
a métodos simplificados o “shortcuts” (McCabe y Thiele, 1925; Koehler y col., 1991;
Bausa y col, 1998). Finalmente, la estimacion del requerimiento de minima area de la
membrana hidrofilica, la cual es utilizada para “romper” el azeétropo etanol-agua,
requiere de la integracion de un modelo de transferencia de masa isotérmico
unidimensional de dicha unidad (Skiborowski y col., 2013) hasta alcanzar la pureza
deseada del biocombustible en la corriente de retenido. La idea que yace detras de
este enfoque radica en la suposicion que el desempefo de separacion de una
determinada membrana debe ser valorado teniendo en cuenta el proceso hibrido en
su totalidad dado que la membrana hidrofébica en si misma soélo realiza una parte de
la separacion deseada (Parvez y col., 2012). El proceso hibrido se evalla entonces
sobre la base de una estimacion de costos realizada a partir de las areas minimas de
membrana de las dos unidades de pervaporacion conjuntamente con el minimo
numero de etapas y el minimo reflujo de la columna de destilacién entre otras
variables estructurales y de operacion.

Ademas de permitir la clasificacion de las membranas de pervaporacion, el resultado
de este enfoque proporciona informacion valiosa sobre tanto la naturaleza del
proceso como las restricciones que el proceso hibrido podria enfrentar. Mediante este
método, las membranas pueden ser evaluadas en funcion de su desempefio en el
proceso global; solo el subconjunto de membranas que presenten las mejores cifras

econdmicas puede ser considerado para un analisis mas profundo.

2.2 Método de seleccion

El calculo del indice PSI para una membrana hidrofébica requiere la obtencién de
datos experimentales, al menos para una alimentacién con una concentracién de

etanol similar a la esperada en la corriente proveniente de la unidad de fermentacion
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“hot wine” acoplada a la membrana hidrofobica. En este estudio, se consideré que la
concentracion de etanol alcanzada en el fermentador de tanque agitado es del 6%
p/p, para la cual corresponde una productividad volumétrica de alcohol de hasta 6.8
kg/(m3 h) (O’'Brien y Craig, 1996). Las principales ventajas de este procedimiento de
seleccion son su simplicidad inherente y la retroalimentacion que brinda a los
desarrolladores de la membrana ya que el desempefo de la membrana en todos los
casos debe ser estudiado en términos de las condiciones de operacion y las
caracteristicas de la membrana.

Centrar la atencidon unicamente en el desempefio de separacion de la membrana
hidrofébica en un sélo punto sin tener en cuenta su influencia en el proceso global
podria conducir a una eleccion subdptima dado que, como se menciond
anteriormente, la membrana en si misma realiza sélo una parte de la separacién
deseada. Por lo tanto, debe considerarse no sélo la unidad de membrana hidrofobica
sino también el tren de separacion aguas abajo (Parvez y col., 2012). Idealmente,
para cada opcion de membrana deberian estimarse los costos de inversion y
operacion del proceso global. A tal fin, es posible recurrir a estimaciones aproximadas
del dimensionamiento de equipos y su correspondiente costeo (Sosa y col., 2013). El
desempefo de una determinada membrana hidrofébica puede medirse entonces a
partir de cifras econdmicas tal como su contribucion al costo total por litro de
bioetanol.

El diseno conceptual del proceso hibrido mostrado en la Figura 2.1a se utiliza como
herramienta de seleccién para las membranas hidrofébicas. La etapa final de
deshidratacién se lleva a cabo mediante una unidad de pervaporacién usando una
membrana hidrofilica para conseguir una alta pureza de bioetanol en la corriente final
de retenido. La corriente de permeado P*, que contiene una baja cantidad de alcohol,
primero se condensa y luego se recircula a la columna de destilacion para su
posterior procesamiento. De manera similar, la corriente de permeado P~ que sale de
la unidad hidrofébica debe ser condensada. Por razones de simplicidad, en la Figura
2.1b se muestra unicamente el sistema de vacio-refrigeracion correspondiente a la
unidad hidrofébica.

Con el fin de calcular los costos de inversion y operacién para cada alternativa, se
estiman el minimo requerimiento de area de cada unidad de membrana en la Figura
2.1a y la minima demanda de energia de la unidad de destilacion a partir de métodos
simplificados. Mientras que los datos de flujo y selectividad correspondiente a un sélo
ensayo de una membrana hidrofébica es el unico requisito para estimar el area
minima de membrana requerida para alcanzar una dada separacion (Sosa y col.,

2013), el célculo de area de la membrana hidrofilica requiere de por lo menos un
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modelo semi-empirico de transferencia de masa como se explicara mas adelante en
la seccion 2.5.2 (Skiborowski y col., 2013; Bausa y Marquardt, 2000). El analisis de
“Pinch” es la herramienta elegida para realizar los calculos de minima demanda
energética de la columna de destilacion (Bausa y col., 1998; Stichimair y Fair, 1998;
Doherty y Malone, 2001).
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Figura 2.1 (a) Diagrama de flujo correspondiente al proceso hibrido. La composicion
del destilado es la variable de optimizacion. Los numeros arabigos representan la
secuencia de los calculos de disefio a seguir con el fin de resolver el diagrama de

flujo entero sin iteracién. (b) Sistema de vacio-refrigeracion con integracion de calor

correspondiente a la unidad hidrofébica.
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El calculo del numero de etapas de una columna de destilacion para una determinada
separacion es una tarea exigente; sin embargo, esta labor es sencilla si se asume
que la corriente “hot wine” esta compuesta por una mezcla binaria etanol-agua. En tal
caso, el numero de etapas necesarias para una determinada separacion y la relacion
de reflujo pueden estimarse recurriendo al bien conocido diagrama de McCabe y
Thiele (1925). Este supuesto tiene un beneficio adicional ya que para un valor
especificado de la fraccién molar de destilado, todo el diagrama de flujo puede ser
resuelto sin iteraciones siguiendo la secuencia de pasos que se muestra en la Figura
2.1a; es decir, disefiando cada unidad como un proceso independiente mediante
métodos simplificados. La busqueda del diagrama de flujo 6ptimo se efectua
facilmente variando paramétricamente la composicion del destilado, que a su vez es
la principal variable de optimizacion. De otra manera, la determinacién de la mejor
alternativa requeriria de la solucion de un programa de optimizacion rigurosa mixto
entero no lineal (MINLP) de todo el diagrama de flujo (Marquardt y col., 2008). Sosa y
Espinosa (2011) mostraron, para el caso de deshidratacion de alcohol isopropilico,
que la busqueda de un diseno cuasi-optimo con la ayuda de modelos conceptuales
para cada unidad de operacion tiene una ventaja respecto de los modelos rigurosos
de optimizacion. Mientras que el uso de ya sea una columna de destilacion o una
columna agotadora surge naturalmente del disefio de la unidad de destilacion dentro
del enfoque de modelado conceptual, estas alternativas de configuracién de proceso
son muy dificiles de prever cuando se implementa un enfoque de optimizacion
rigurosa. Esta claro a partir del estudio mencionado que la solucién de ese tipo de
problemas requeriria ya sea de un MINLP (Caballero y col., 2009; Skiborowski y col.,
2011) o de un enfoque de programacion disyuntiva (Caballero y col., 2005) con el fin
de capturar todas las posibles configuraciones de proceso.

Finalmente, el sistema vacio-refrigeracion debe ser modelado con el fin de incluir el
“trade-off” existente entre el costo de inversion de area de membrana hidrofilica y el
costo de condensacion del permeado al tener en cuenta la presion en el permeado
como una variable de optimizacién. Se consideré un sistema conformado por una
bomba de vacio y un ciclo de refrigeracion para condensar la corriente de permeado
proveniente de la unidad de membrana hidrofilica. Por otro lado, el desempefio de
cada membrana hidrofébica se evalua mediante la estimacion del costo de inversion
de los modulos calculado en funcidn de la correspondiente minima area. Las cifras
econdémicas de las membranas hidrofébicas incluyen también los costos del sistema
vacio-refrigeracion. Sin embargo, para la realizacién de los calculos se adopto6 el nivel
de vacio correspondiente a la presion del permeado considerada en las tareas

experimentales.
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A nuestro entender, somos los primeros en considerar el disefio conceptual de un
proceso compuesto por dos unidades de pervaporacion y una columna de destilacion
ubicada en medio con un nivel de detalle que permite la seleccion preliminar de
membranas hidrofébicas. El método no se basa solamente en modelos conceptuales
de cada unidad del proceso hibrido sino también en datos experimentales obtenidos
para composiciones especificas del caldo de fermentacién. Un objetivo adicional del
presente trabajo consiste en la mejora de la representacién del proceso al incorporar
los modelos correspondientes a las unidades de vacio-refrigeracion acopladas a cada
unidad de membrana en la metodologia de disefio conceptual. El articulo de
Skiborowski y col. (2013) sintetiza otras contribuciones relevantes realizadas en este

campo.

2.3 Planteamiento el problema

Dos materiales de membrana hidrofébicos han sido estudiados a fondo con el
propésito de recuperar compuestos organicos de su mezcla con agua mediante
pervaporacion: poly (dimethyl siloxane) y poly [1- (trimethylsilyl) -1-propine]: PDMS
(Chovau y col., 2011; Dobrak y col., 2010) y PTMSP (Fadeev y col., 2003; Gonzales-
Velasco y col., 2002; Claes y col., 2010), respectivamente. Vane (2005) llevé a cabo
un analisis exhaustivo sobre los materiales de membrana para la recuperaciéon de
alcohol por pervaporacion.

El principal objetivo de este trabajo es el de incorporar el enfoque del disefo
conceptual en la tarea de seleccion de membranas de pervaporacion hidrofébicas
para la recuperacion de alcohol del caldo de fermentacidon. Se consideran tres
membranas hidrofébicas: Pervap 4060 (Sulzer Chemtech, Suiza), Pervatech PDMS
(Pervatech BV, Holanda) y la membrana no comercial PTMSP (Vito, Bélgica). Estas
membranas fueron escogidas en vista de su conocido desempefo en la aplicacion
especifica de produccién de bioetanol, sin embargo, cabe anotar que mientras las
membranas Sulzer y de Pervatech se encuentran disponibles facilmente aun para
elevadas cantidades de area, la membrana PTMS permanece aun en la etapa de
desarrollo y hasta este momento no es aplicable a procesos de gran escala. Si bien
se selecciond la membrana MOL 1140 para la etapa de deshidratacién, también
podrian considerarse otras opciones de membrana hidrofilica (Urtiaga y col., 2006;
Zuoy col., 2012).

El desempefio de separacion de cada membrana hidrofébica se evalua entonces en
términos del indice de separaciéon por pervaporacion (PSI) y de cifras econdmicas

(U$S/litro) del proceso hibrido de purificacion compuesto por dos etapas de
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dato experimental

pervaporacion y una columna de destilacion intermedia como se muestra en la Figura
2.1a. Los resultados corresponden a una alimentaciéon del proceso compuesta
solamente por una mezcla binaria etanol-agua (6% p/p de etanol) y una capacidad de
produccion de la planta de 24 millones de litros de bioetanol por afio con una pureza

igual o mayor al 99.5% p/p.

2.4 Calculo del indice de desempeno de separacién a
partir de un sélo dato experimental

La evaluacién de la factibilidad técnica y econdmica de un proceso de membrana
requiere de la determinacion de los valores de dos propiedades relevantes de la
membrana: selectividad y eficiencia. Mientras la selectividad se relaciona a la
capacidad de una membrana para separar dos componentes de una mezcla, la
eficiencia es definida como el flujo de permeado a ser alcanzado bajo ciertas
condiciones de operacion (Melin y Rautenbach, 2007).

Un aspecto importante por entender es que la selectividad es una propiedad clave
dado que una baja selectividad normalmente conduce a un proceso de multiples
etapas, que en la mayoria de los casos no es competitivo con los procesos de
separacion convencionales. Una baja eficiencia, por otro lado, puede ser compensada
con un incremento en el area de membrana (Melin y Rautenbach, 2007).

Una forma tipica de combinar ambas propiedades en un solo indice de desempefio es
mediante la multiplicacién del flujo de permeado a través de la membrana (g/(m? h))
por el factor de separacion a definido en la Tabla 1.1 en términos de la fracciéon molar
o masica de las corrientes de permeado y alimentacion. Para mezclas
multicomponentes, el factor de enriquecimiento § es mas apropiado dado que permite
investigar la influencia de otros componentes (es decir, componentes en trazas) en el
enriquecimiento del componente clave (etanol en este caso) en el permeado en
comparacion a su composicion en la corriente de retenido. El indice de desempefio
de separacion da una descripcion apropiada del “trade-off” observado en la mayoria
de las membranas poliméricas; es decir, un incremento de flujo es generalmente
acompafado con una disminucion en el factor de separacion (Peters y col., 2006).

En la Tabla 2.1 se muestran los valores de flujo y composicion de permeado, del
factor de separacién y del indice PSI para las tres membranas hidrofobicas
estudiadas. Los detalles acerca del procedimiento experimental realizado se pueden

encontrar en Chovau y col. (2011).
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Tabla 2.1 indice de separacion por pervaporacién (PSI) para las tres membranas.
Concentracion de etanol en la alimentacion 6% p/p. Temperatura de operacion 30°C.

Pervap 4060° Pervatech PDMS? Vito PTMSP®

Flujo (g/(m? h)) 557 926 2667
Etanol en el permeado (% p/p) 36.5 24.3 294
Factor de Separacion 9.00 5.03 5.52
PSI (g/(m? h)) 4459 3731 14733

2 Sosa (2014), ° Stutzenstein (2013)

Los indices de desempeno correspondientes a las membranas Pervap 4060 y
Pervatech PDMS son similares entre si. El incremento del flujo de la membrana
Pervatech PDMS con respecto al de la membrana Pervap 4060 esta relacionado con
una disminucién en el factor de separacion. EI mayor indice de desempefio le
corresponde a la membrana PTMSP debido principalmente a su alto flujo combinado
con un factor de selectividad de valor intermedio con respecto a los correspondientes
a las otras dos membranas consideradas. Los valores para esta membrana
(Stutzenstein, 2013) se obtuvieron a partir de un ensayo de 40 h de duracion, tiempo
necesario para la estabilizacion la membrana de acuerdo a estudios anteriores

(L6pez-Dehesa y col., 2007).

2.5 Modelos conceptuales

Previo a la estimacién del desempefio de las tres membranas hidrofébicas
consideradas en este estudio, es primordial examinar algunos de los avances
alcanzados en el campo del modelado conceptual de membranas de pervaporacion.
En una tipica disposicion de un proceso de pervaporacion multietapa con modulos de
placas y marcos, es usual que se ubiquen intercambiadores de calor ya sea después
de una seccion de area de membrana constante o de una caida de temperatura
constante de la corriente liquida. La disminucion de la temperatura, que da lugar a
una disminucién de la fuerza impulsora para el proceso de permeacion, se debe al
cambio de estado de los componentes permeados que toman el calor para su
vaporizacion de la corriente liquida de retenido. Mas aun, la fuerza impulsora se ve
disminuida también por el decrecimiento de la composicién del componente que
permea preferencialmente a lo largo del médulo de membrana (Melin y Rautenbach,
2007).

Los conceptos anteriormente mencionados pueden apreciarse visualmente en la
Figura 2.2 (Sosa and Espinosa, 2011) mediante el analisis de la variacién a lo largo
de la membrana de la temperatura del retenido, del flujo de permeado y de la

composicion en el retenido del componente que permea preferencialmente.
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Temperatura del retenido (K)

Flujo de permeado (kmol/(m? h))

Fracciéon molar de agua en el retenido

Figura 2.2 Variacion a lo largo de la membrana de (a) temperatura de retenido, (b)
flujo de permeado y (c) fraccién molar del agua en el lado del retenido. Flujo de
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alimentacion: 3.73 kmol/h, fraccién molar de alimentacion: 0.86, temperatura maxima

de operacion: 80°C, presion del permeado: 1.52 kPa. Unidad compuesta de 5
modulos dispuestos en serie de 15 m? cada uno. (Sosa y Espinosa, 2011).
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En la Figura 2.2 se presentan los resultados de un caso de analisis presentado por
Sosa y Espinosa (2011) en el cual se utiliza una disposicion compuesta por cinco
moédulos de 15 m? cada uno para llevar a cabo la deshidratacion de alcohol
isopropilico hasta alcanzar una pureza de 99.7 %p/p. A lo largo de cada mddulo, la
disminucion de la temperatura y la fraccién molar de agua son responsables de la
disminucion del flujo total de permeado. Esta tendencia se ve parcialmente atenuada
por el recalentamiento de la corriente de retenido cada vez que sale de un médulo de
membrana. Es una practica comun recalentar el retenido hasta una temperatura
cercana a la maxima temperatura de operacion del material de la membrana.

Del analisis anterior surgen dos opciones para mantener la fuerza impulsora en su
maximo valor: (i) operando la unidad a una temperatura cercana a la maxima
temperatura de trabajo del material de la membrana, (ii) impidiendo la disminucién de
la composicion del componente que se permea preferencialmente a lo largo de la
membrana. Esto sélo es posible de lograr bajo condiciones limites de operacién, las

cuales dan lugar al concepto de minima area de membrana.

2.5.1 Membranas hidrofébicas

De acuerdo con los valores presentados en la Tabla 2.1, se pueden alcanzar altas
concentraciones de etanol en la corriente de permeado al acoplar la unidad de
fermentacion con la unidad de pervaporacion. Dado que una disminucion tanto de la
temperatura como de la composicion en el retenido conducirian a una disminucion de
la fuerza impulsora en la separacion, la condicién limite de operacién que considera
un caudal infinito de la corriente de recirculacion (retenido) entre la unidad de
pervaporaciéon y la unidad de fermentacion mantendra la fuerza impulsora en su
maximo valor factible dando a lugar a una operacion con un minimo requerimiento de
area de membrana. En otras palabras, para la condicion limite de caudal infinito de la
corriente de recirculacion, la temperatura y la composicién del retenido permanecen
invariables a lo largo de toda la unidad de membrana.

En este caso se debe elegir una temperatura de operacion tal que no perjudique las
células de levadura en la de unidad de fermentacion. Esta restriccion puede
eliminarse, sin embargo, mediante la implementacion de disposiciones mas complejas
como el uso de la microfiltracién para la separacion de las células antes de que la
corriente “hot wine” ingrese a la unidad de pervaporacion. Teniendo en cuenta los
conceptos mencionados anteriormente, el area minima de membrana se puede
calcular a partir de la relacién dada entre el caudal de etanol (kg/h) correspondiente a

una planta que procesa 24 millones de litros al afio de biocombustible y el flujo de
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etanol a través de la membrana (kg/(m? h)). Este valor constituye un limite inferior
para el area real de la membrana (ver Figura 5 en Bausa y Marquardt, (2000)).

Segun Melin y Rautenbach (2007) existen barreras que restringen el uso de la
pervaporacioén hidrofébica a un pequefio numero de ejemplos exitosos. Estas barreras
estan formadas por los bajos flujos de permeado normalmente alcanzados en las
membranas hidrofébicas, que conllevan elevados requerimientos de area de
membrana, y el alto costo incurrido en la condensacion de la corriente de permeado
que frecuentemente se logra con la ayuda de un ciclo de refrigeracion. Los altos
valores de area de membrana y potencia de condensacién para cada membrana
hidrofébica mostrados en la Tabla 2.2 apoyan esta afirmacion.

Tabla 2.2 Minima area de membrana y potencia de condensacién para cada una de

las tres membranas estudiadas. Concentracion de etanol en la alimentacion: 6% p/p,

temperatura de operacion 30°C. P~ representa la corriente de permeado proveniente
de la unidad de membrana hidrofébica.

Pervap 4060 Pervatech PDMS Vito PTMSP

Flujo (g/(m? h)) 557 926 2667
Etanol en el permeado (% p/p) 36.5 24.3 29.4
Pz:on (kg/h) (balance de masa global) 2370 2370 2370
Pigua (kg/h) 4120 7380 5690
PZiopar (kg/h) 6490 9750 8060
Minima area de membrana (m?) 11650 10530 3020
Potencia de condensacion (kW) 3700 6090 4850

2.5.2 Membrana hidrofilica

De manera similar al caso de deshidratacion de isopropanol mostrado en la Figura
2.2, la concentracion de agua en la corriente de retenido decrecera a lo largo del
modulo de membrana hasta alcanzar una corriente final de retenido con una elevada
pureza en etanol (xz en la Figura 2.1a). Segun lo sefialado por Bausa y Marquardt
(2000) seria posible operar en la condicion de maxima fuerza impulsora manteniendo
la temperatura de operacion en su valor maximo posible mediante la implementacion
de un numero infinito de intercambiadores de calor. En esta condicion de operacién
limite la temperatura del retenido permanece invariable a lo largo de toda la
membrana hidrofilica, no asi con la composicion de la corriente de retenido, que debe
alcanzar la pureza requerida del biocombustible.

A partir de esta condicion de operacion limite, la minima area de membrana puede
calcularse a partir de la integracion de un modelo isotérmico del médulo que requiere
de un modelo de flujo local semi-empirico que represente la transferencia de masa a

través de la membrana (Skiborowski y col., 2013). En este estudio, se adopta el
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modelo desarrollado por Vier (1995) para la membrana MOL 1140 (ecuaciones (2.2) -

(2.5) y los parametros dados en la Tabla 2.3).

d(Lxy) = —JlThaxdA (2.1)
0
mol _ ﬁ Ea,l (l _ l) -
1 = Ml exp (leZ + R TO T (V1x1 al,p) (22)
0
mZ Ea,z 1 1 az
2=, X (” + 2 (5 T)> (eap=a3p)) (2 =azp)  (29)
o yiPp
Aip = P? (2.4)
mol
i
Vi =S mol
12 Zj]]r_nol (25)

La ecuacion (2.1) representa el balance de masa alrededor de un elemento de area
diferencial de la unidad de membrana. Los subindices 1 y 2 se refieren a los
componentes etanol y agua, respectivamente. Mientras que las presiones de vapor de
los componentes puros se calculan a partir de la ecuacion de Antoine, la ecuacion de
Wilson se utiliza para calcular los coeficientes de actividad. Los parametros de estas
ecuaciones se extrajeron de la base de datos de Aspen Hysys (2014).

Tabla 2.3 Parametros correspondientes al modelo de transferencia de masa de la

membrana MOL 1140, una membrana PVA/PAN desarrollada por GFT, Alemania, en
1995 (Vier, 1995)

Parametro Etanol (1) Agua (2)
ci - 0.0011

o - 0.0686
N; 3.8393 0.0876
E;/R (K) 6064 5888

To (K) 363.15 363.15
m{ (kg/(m® h)) 0.0429 5.253

M; (kg/kmol) 46 18

Las principales suposiciones del modelo son: (i) caida despreciable de la presion a lo
largo de ambos lados de la membrana, (ii) flujo piston a lo largo de la membrana de
lado del retenido, (iii) flujo transversal a lo largo de la membrana de lado del
permeado. En el caso de requerir un disefio mas detallado de la unidad de membrana
se deben tener en cuenta condiciones no isotérmicas y no estacionarias en los
fendmenos de transporte de materia (Gémez y col., 2007).

Cabe sefialar que una vez que la temperatura de operacion se fija en un valor

cercano a la maxima temperatura de operacion del material de la membrana (es decir,
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90°C), los flujos de permeado de cada componente son funcion de las fracciones
molares de retenido. Por lo tanto, el flujo y la selectividad varian a lo largo del médulo
de membrana. A partir de valores determinados de caudal y composicion del
destilado, la integracién de la ecuacion (2.1) se resuelve simultaneamente con las
ecuaciones (2.2) - (2.5), hasta que la composicién de la corriente de retenido alcance
una pureza superior al 99.5% p/p en etanol. El area calculada (variable independiente
en la ecuacion (2.1)) representa entonces la minima area de membrana requerida
para alcanzar la separacion especificada. Los caudales de retenido y permeado, y la
composicion de permeado también son resultados obtenidos del modelo.
Como se menciono anteriormente, para calcular la minima area de membrana tanto el
caudal como la fraccion molar del destilado deben ser conocidos o especificados. Sin
embargo, a partir del balance de masa alrededor de la envoltura | de la Figura 2.1a,
s6lo se conocen el caudal requerido de retenido (24 millones de litros al afio) y su
respectiva fraccion masica (99.5% p/p) ya que corresponden a las especificaciones
globales de la planta. Para resolver este problema, Bausa y Marquardt (2000)
propusieron integrar el modelo de la unidad para un valor especifico de la fraccion
molar de destilado de la siguiente forma:
Paso 1. Integre la ecuacion (2.1) junto con las ecuaciones (2.2) - (2.5) para un
valor del caudal de alimentacién normalizado (es decir, 1 kmol/h) con una
fraccién molar x, (variable de optimizacion) hasta alcanzar la composicion de
retenido xi especificada a nivel de disefo.
Paso 2. Calcule los valores de minima area de membrana A,,;,, caudales de
alimentacion D y de permeado P* a partir de los valores normalizados de area
amin Y caudal de retenido r obtenidos en el Paso 1y del caudal de retenido R

especificado a nivel de disefio.

R
Apin = ?amin (2.6)
+ R
Pr=—(1-1) 2.7)
D= R
= (2.8)

La integracion del modelo, incluyendo las ecuaciones (2.6) - (2.8) fue implementada
en dos ambientes de programacion: Borland Deplhi (1997) y gPROMS (1998)
obteniéndose resultados con el mismo grado de exactitud. En la Tabla 2.4 se
muestran los datos de entrada y los resultados obtenidos para un ejemplo
determinado. Los datos de entrada son el caudal de retenido (0.0147 kmol/s), la

fracciéon molar del destilado (0.8), la temperatura maxima de operacion (90°C), la
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fraccién molar de retenido (0.986) y la presién de permeado (2.026 kPa). El valor
efectivo del area de membrana se calculd6 de forma aproximada mediante la
multiplicacion del valor de minima area de membrana por un factor de valor 1.25. Los
caudales de destilado y de permeado también son resultados obtenidos del modelo
de la unidad de membrana. Téngase en cuenta que el factor utilizado para estimar el
area efectiva fue obtenido mediante la comparaciéon de diferentes casos de disefio
con una tipica caida de temperatura por médulo de 10 K (Bausa and Marquardt,
2000). Sosa y Espinosa (2011) emplearon con éxito este mismo factor para el caso de
la deshidratacién de isopropanol.
Tabla 2.4 Minima area de membrana y potencia de condensacién requeridos por la

membrana MOL 1140 (GTF, Alemania). También se muestran los resultados del
balance de masa global. (T = 90°C, B, = 2.026 kPa). Los valores de variables de

diseno y optimizacién se muestran en negrita.

MOL 1140
D (kmol/s) 0.0183
xp (mol/mol) 0.8
R (kmol/s) 0.0147
xg (mol/mol) 0.986
P* (kmol/s) 0.0036
xp+ (mol/mol) 0.0577
Apin (M?) 662
Entalpia de condensacion (kJ/kmol) 47280
Potencia de condensacion (kW) 173
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Figura 2.3 Minima area de membrana vs fraccién molar de etanol en el destilado para
distintos valores de presiéon de permeado. (xz = 0.986, T = 90°C).
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En la Figura 2.3 se muestra el efecto de la fraccion molar de destilado sobre el
requerimiento de minima area de membrana para diferentes valores de la presion de
permeado. En todos los casos, los resultados se obtuvieron a partir de la integracion
del modelo conceptual hasta alcanzar la especificacion de pureza requerida en la

corriente de retenido (es decir, 99.5% p/p en etanol).

2.5.3 Sistema vacio-refrigeracion

El sistema vacio-refrigeracion esta conformado por una bomba de vacio y un ciclo de
refrigeracion en el cual se utiliza propano como fluido refrigerante. EI consumo de
potencia de la bomba de vacio fue correlacionado en funcion de la velocidad de
bombeo (Oerlikon Leybold vacuum online catalog). El ciclo de refrigeracion se
compone de dos intercambiadores de calor, un compresor y una valvula de
estrangulamiento (Jensen y Skogestad, 2007). Al centrar nuestra atencion sobre la
corriente de permeado a ser recirculada a la unidad de destilacion, los principales
datos de entrada que se requieren para modelar el proceso son la presion, la
temperatura, el caudal y la composicion de la corriente de permeado proveniente de
la unidad de membrana hidrofilica y el valor de area de membrana. La bomba de
vacio ubicada después del condensador de permeado (evaporador de refrigerante)
remueve pequefias cantidades de etanol y agua no condensados y el aire infiltrado al
sistema bajo vacio. Las principales variables de optimizacién del subsistema vacio-
refrigeracion son la temperatura de enfriamiento de la corriente de permeado vy las
presiones de operacion de alta y de baja del ciclo de refrigeracion. De acuerdo con lo
sefalado por Fahmy (2002), es importante estimar adecuadamente el caudal de la
corriente de aire infiltrado en el equipamiento bajo vacio para realizar un disefio
apropiado tanto del condensador como de la bomba de vacio.

La obtencion de un disefio cuasi-6ptimo del subsistema se puede lograr mediante
simulacién rigorosa recurriendo a simuladores de procesos como Aspen Plus (2014).
Sin embargo, se decidid6 modelar este subsistema en el entorno de programacion de
MATLAB (MathWorks, 1993) para obtener un disefio 6ptimo minimizando el costo
anual de inversion y operacion del proceso. La funcién objetivo considerd, ademas, el
costo relacionado con la pérdida del etanol no condensado. De esta manera, se evita
la ejecucion de un procedimiento de prueba y error, el cual es demandante en tiempo
y no garantiza encontrar la solucién optima. La rutina de MATLAB “fmincon”
(MathWorks, 1993), la cual es un algoritmo de optimizacién no lineal con

restricciones, fue utilizada para encontrar la solucién éptima.
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La principal restriccién en el modelado de cada intercambiador de calor es la minima
temperatura de aproximacion (AT,,;,;,). A fin de evitar la formacion de hielo en el
condensador del permeado se acoto el valor limite de la temperatura de enfriamiento
de acuerdo con el respectivo punto de congelamiento de la corriente de permeado.
Adicionalmente, se agregd una restricciéon de igualdad para vincular el caudal de
infiltracion de aire con el volumen del equipamiento bajo vacio (Gémez, 1991).

Con el fin de mejorar tanto la precisién como la velocidad en el procedimiento de
optimizacion se recurri6 a un método de calculo rapido de las propiedades
termodinamicas del refrigerante. Entre los diversos métodos existentes para acelerar
el calculo de las propiedades termodinamicas del refrigerante se selecciond un
método de regresién implicita y calculo explicito. La ventaja de este método radica en
la velocidad y la estabilidad en la realizacion de los calculos junto con un buen grado
de precision en la reversibilidad de las estimaciones (Ding y col., 2007). Este enfoque
en el calculo de propiedades termodinamicas fue incluido en el modelo del ciclo de
refrigeracion por compresion de vapor. En el Anexo B se muestra como ejemplo el
sistema de ecuaciones explicitas para el calculo de la temperatura de saturacién del
propano en funcidon de la presion y viceversa. En el ejemplo mencionado, los
promedios de las desviaciones relativas porcentuales entre los datos obtenidos del
software basado en ecuaciones de estado MINIREFPROP (NIST REFPROP 9.1,
2012) y los resultados calculados con el método adoptado son de 0.0001 y 0.0011,
respectivamente.

Cabe destacar que cuanto mayor sea la cantidad de aire infiltrado en la corriente de
permeado que ingresa al condensador, mayor sera también la cantidad de etanol y
agua no condensados que salen del condensador. A su vez, un mayor caudal de
gases no condensados incrementa el tamafo y costo de la bomba de vacio.
Adicionalmente, la cantidad de aire infiltrado altera la forma de la curva de potencia
de condensacién acumulada en el condensador al vacio. Volumenes de aire mas
grandes dan como resultado condensadores mas grandes y de diferencias de
temperatura media logaritmica mas bajas. En la Figura 2.4 se muestran las curvas de
potencia de condensacion acumulada correspondientes a tres valores del caudal
masico de aire infiltrado. Todas las curvas empiezan en el punto (0 kW, 363.15K).
Cada curva correspondiente al disefio 6ptimo se obtuvo considerando diferentes
correlaciones para estimar el caudal masico de infiltracion aire en funcion del volumen
del equipamiento bajo vacio y de la calidad de los sellos de las unidades y conductos
(Melin y Rautenbach, 2007; Gémez, 1991; Couper y col., 2010). Todos los calculos se
realizaron despreciando la caida de presion a lo largo del condensador, la cual es una

suposicion valida a nivel de disefio conceptual.
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Figura 2.4 Curvas de potencia de condensacién acumulada en el condensador para
distintos caudales masicos de aire infiltrado. Cada curva corresponde al disefio
6ptimo. Los datos de entrada son tomados de la Tabla 2.4.

En las Figuras 2.5 y 2.6 se muestra el costo total anual y la recuperacion de etanol en

el permeado condensado versus la temperatura de enfriamiento, respectivamente.

Los resultados que se muestran en las figuras mencionadas fueron obtenidos

mediante la ejecucion del

modelo de optimizacion para diferentes valores de la

temperatura de enfriamiento. Los datos ingresados al modelo corresponden a los

presentados en la Tabla 2.4.
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corresponden a los presentados en la Tabla 2.4.
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La Figura 2.5 muestra el tipico “trade-off” entre los costos de refrigeracion y vacio. La

temperatura de enfriamiento optima T,yqing €5 de 277.4 K. Para este valor de

temperatura, la recuperacion de etanol en la corriente de permeado condensado es
de aproximadamente un 95% como se observa en la Figura 2.6.
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Figura 2.6 Recuperacion de etanol en el permeado condensado vs temperatura de
enfriamiento. Los datos de entrada corresponden a los presentados en la Tabla 2.4.

Al dejar libre a Tp01ing COMO una variable de optimizacion se obtuvo el mismo 6ptimo
que el obtenido mediante la variacion paramétrica presentado en la Figura 2.5. En la
Tabla 2.5 se muestran con mayor detalle los resultados obtenidos del disefio
conceptual del sistema vacio-refrigeracion tomando como datos de entrada los
presentados en la Tabla 2.4.

Tabla 2.5 Disefio 6ptimo del sistema vacio-refrigeracion tomando como datos de
entrada los presentados en la Tabla 2.4. Los valores correspondientes a las variables
de optimizacion se muestran en negrillas.

Tcooling (K) 277.4
Pphign (kPa) 1907
P (kPa) 463
Area del condensador al vacio (m?) 13.9
Area del condensador de propano (m?) 17
Potencia en compresor (kW) 54.6
Potencia bomba de vacio (kW) 3.8
Caudal masico de propano (kg/h) 2440

Caudal volumétrico de propano (m*h) 138
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El mismo modelo del sistema vacio-refrigeracion anteriormente descripto se adoptd
para el caso de la condensacion del permeado proveniente de la unidad de
membrana hidrofébica. Dados los altos valores de potencia de condensacion
reportados en la Tabla 2.2 fue necesario asumir una configuracion de moédulos en
paralelo de las unidades de membrana para permitir el uso de bombas para la
generacion de vacio. Esta suposicion, la cual es valida a nivel de disefio conceptual,
posibilita la estimacion de los costos de condensacion de las corrientes de permeado
provenientes de las unidades de membrana hidrofébicas. Cémo se vera mas adelante
en la seccion 2.6, los costos de condensacion comprenden alrededor del 38 al 65%
del costo total del proceso constituido por una unidad de membrana y el sistema

vacio-refrigeracion.

2.5.4 Columna de destilacion

El disefio de las columnas de destilacion correspondientes a las tres alternativas
estudiadas se realizd en primera instancia recurriendo al bien conocido método
McCabe y Thiele (Stichlmair y Fair, 1998; Doherty y Malone, 2001) y posteriormente
mediante un simulador de procesos para llevar a cabo un modelado mas riguroso. El
modelado conceptual de cada columna se realizé mediante el software Distil (1999).
La solucion obtenida a nivel conceptual se transfirié al simulador de procesos Aspen
Hysys (2014). Una vez alcanzada la convergencia en las simulaciones se calculé el
diametro de la columna con la ayuda de la herramienta “Tray sizing” la cual esta
incorporada en el software Aspen Hysys (2014).

La alimentacién a cada columna de destilacion se obtiene de la mezcla de la corriente
de permeado proveniente de la correspondiente unidad membrana hidrofébica con
aquella proveniente de la unidad de membrana hidrofilica MOL1140. Nétese que,
para un disefio mas detallado, la corriente de permeado deber ser ingresada a la
columna en la etapa cuya composicion sea la mas cercana. Sin embargo, los
resultados obtenidos a nivel de disefio conceptual no son muy diferentes debido a
que el flujo de permeado proveniente de la unidad hidrofilica es muy bajo en
comparacion con el alimentado a la columna. Los resultados obtenidos para cada
alternativa se muestran en la Tabla 2.6.

Las relaciones de minimo reflujo obtenidas para las tres alternativas son muy
similares entre si, incluso cuando la composicién de la alimentacion varia del 24.3 al
36.5 % p/p. Este comportamiento se puede explicar debido a la forma la curva de

equilibrio liquido-vapor, la cual presenta un punto de inflexion. La minima demanda de
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energia para mezclas con una curva de equilibrio de forma tipo S, cdmo en este caso,

es controlada por puntos “Pinch” tangenciales.

Tabla 2.6 Disefnos de la columna de destilacién correspondientes a cada alternativa.
xp = 0.8. Los datos correspondientes al permeado recirculado desde la membrana
MOL1140 se presentan en la Tabla 2.4.

PERVAP 4060 Pervatech PDMS Vito PTMSP

Potencia de calentamiento 1520 1640 1600
en el rehervidor (kW)

Potencia de enfriamiento 1460 1550 1510
en el condensador (kW)

Diametro de columna (m) 0.914 0.894 0.914
Altura de columna (m) 18.90 15.24 15.24
Numero de etapas 31 25 25
Etapa de alimentacién 24 17 18
Roin 0.84 1.04 0.93
R 1.08 1.20 1.15

op

En aras de un mejor entendimiento, los conceptos explicados anteriormente se
describen de forma grafica en la Figura 2.7. Mientras que la minima demanda de
energia de la columna correspondiente a la alternativa Pervatech es controlada por

un “Pinch” en la alimentacion x},, las separaciones cuya composicion de alimentacion

se encuentren en el intervalo (xy = 35.3, x;, = 78.6% p/p) seran controlados por
puntos “Pinch” tangenciales x;. La separacion correspondiente a la alternativa Pervap
4060 coincide con este ultimo caso expuesto. En la Figura 2.7, xy se obtiene de la
interseccién entre la linea de operacion de la seccion de rectificacion a minimo reflujo
y la curva de equilibrio liquido-vapor y representa el minimo valor de composicion en
la alimentacion para el cual el “Pinch” tangencial x; controla la separacion. La relacion
de minimo relujo de la columna para la alternativa PTMSP se encuentra entre
aquellas correspondientes a las otras dos alternativas siendo un “Pinch” del tipo
alimentacion el que controla la separacién. El “feed Pinch” correspondiente a la
alternativa PTMSP sigue la misma tendencia que la relacién de reflujo. Finalmente,
como la linea de operacion correspondiente al disefio de la columna de la alternativa
Pervatech 4060 se aproxima a la curva de equilibrio en la cercania del “Pinch”
tangencial x;, esta separacion exige el mayor nimero de etapas para lograr la

separacion deseada.
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Figura 2.7 Minimo reflujo para las separaciones correspondientes a las alternativas
Pervatech PDMS, Vito PTMSP y Pervap 4060. x, = 0.8 (mol/mol). Se muestran
ademas los puntos “Pinch” que controlan la separacién x},, x§ y x; correspondientes a
las alternativas Vito PTMSP, Pervatech PDMS y Pervap 4060, respectivamente.

2.6 Secuencia de calculo y comparaciéon del
desempeno de separacion a partir de cifras
economicas

Tomando en cuenta que el balance de masa global se puede calcular a partir de los
valores establecidos de la fraccion molar de retenido (99.5% p/p etanol) y de la
fraccion molar de etanol en el fondo de la columna de destilacion (0.02% p/p), un
analisis de grados de libertad del proceso muestra que uno permanece sin
especificar. En este caso se elige a la composicion de alimentacién a la unidad de
membrana hidrofilica, la cual a su vez es la composicion de destilado de la columna
principal xp, como una variable optimizacion. Asimismo, se considera la presion del
permeado P, como una variable adicional de optimizacién dado que también se
incluye el sistema vacio-refrigeracién en el modelo del tren de separacion aguas
abajo de la membrana hidrofébica. La obtencion del diagrama de procesos 6ptimo
para cada membrana hidrofébica considerada se llevé a cabo mediante la variacion

paramétrica de ambas variables de optimizacion dentro de un determinado intervalo.
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En este caso, el espacio de busqueda establecido para las variables de optimizacion
es [0.75, 0.85 mol/mol de etanol] para la composicion del destilado y [2, 5 kPa] para la
presién del permeado, respectivamente. Para cada valor del par (xp, Pp), se realiza
en primer lugar el disefio conceptual del proceso global. Posteriormente, se estiman
los respectivos costos de inversion y operacién a partir de modelos de costo como los
propuestos por Seider y col. (2004) para los costos de inversion y por Ulrich y
Vasudevan (2006) para los costos de operacion. Los costos relacionados con la
instalacion del médulo de la membrana se estimaron asumiendo un factor de costo
por area de membrana de 1816 U$S/m? y una vida Util de la membrana de 3 afios con
un costo de reemplazo de 144 U$S/m?.

Tal como se muestra en la Seccion 2.5.1, los requerimientos de area para cada
membrana hidrofébica se pueden estimar facilmente a partir del balance de masa
global y los correspondientes datos de flujo y selectividad de la membrana.
Adicionalmente, las estimaciones de los costos de condensacién del permeado deben
también ser suministradas en este caso al menos para el valor de presion adoptado
en las tareas experimentales (Paso 0). La busqueda de un diagrama de flujo rentable
correspondiente al tren de purificacion aguas abajo requiere, por otro lado, de
encontrar disefios cuasi-Optimos para cada valor del par (xp, Pp). Esto puede llevarse
a cabo sin necesidad de realizar iteraciones, incluso cuando en el diagrama de flujo
existe una corriente de recirculacion, resolviendo cada operacion unitaria como un
proceso independiente. Para tal fin, se debe seguir la siguiente secuencia de calculo:
(i) unidad de membrana hidrofilica, (ii) sistema vacio-refrigeracion, (iii) operacion de

mezclado, y (iv) columna principal.

Paso 0: Unidad de membrana hidrofébica

En la Figura 2.8 se muestran los costos totales correspondientes a cada unidad de
pervaporacion hidrofébica. Haciendo énfasis en el costo del médulo de membrana
(Cum), la alternativa Vito PTMSP posee aproximadamente un costo 2.5 veces mas
bajo que los correspondientes a las alternativas Pervatech PDMS y Pervap 4060.
Esta diferencia en costos se debe principalmente a los bajos requerimientos de area
de membrana de la alternativa PTMSP. Sin embargo, cuando se tiene en cuenta el
costo del sistema vacio-refrigeracion (Cvr), la relacion entre el costo total (CT) de la
alternativa Vito PTMSP y el correspondiente a las otras dos alternativas es mucho

menor que la relacion considerando solamente los costos del médulo de membrana.
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Figura 2.8 Costo total (CT) de cada unidad de pervaporacion hidrofébica calculada
como el costo de la unidad de membrana (Cum) mas el costo del sistema vacio-
refrigeracion (Cvr).

Siguiendo la misma tendencia de la potencia de condensacion observada en la Tabla
2.2, las alternativas Pervap 4060 y Pervatech PDMS tienen el menor y mayor costo
del sistema vacio-refrigeracion, respectivamente. En resumidas cuentas, el costo de
la alternativa Vito PTMSP es alrededor de 1.7 y 1.5 veces mas bajo que el costo de
las alternativas Pervatech PDMS y Pervap 4060, respectivamente. La contribucion de
cada unidad de membrana al costo del biocombustible es de 0.25, 0.37 y 0.43 U$S/I

para las alternativas Vito PTMSP, Pervap 4060 y Pervatech PDMS.

Pasos i, ii, iii y iv: Proceso de purificacion

Al centrar la atencion sobre el proceso de separacion aguas debajo de la unidad de
membrana hidrofdbica, se obtuvo un resultado interesante al mantener la fraccion
molar de destilado en un valor constante. Como caso de ejemplo, en la Figura 2.9 se
muestran los resultados obtenidos del costo del tren de separacion para una fraccion
molar de destilado de 0.85 y para diferentes valores niveles de vacio en la unidad de

membrana hidrofilica.
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Figura 2.9 Costo total del tren de separacion versus presion de permeado Pp. Todas
las optimizaciones fueron realizadas para una composicion de destilado x, de 0.85.

La misma tendencia observada en la Figura 2.9 se obtuvo también para todas las
composiciones de destilado consideradas siendo el valor 6ptimo de la presién del
permeado 1.5 kPa. Este comportamiento se puede explicar dado que mientras el
valor 6ptimo para la presion del permeado es controlado por el “trade-off” entre los
costos de la unidad de membrana hidrofilica y el sistema vacio-refrigeracion, los
costos correspondientes a la unidad destilacién se mantienen constantes debido a la
existencia de un “Pinch” tangencial que controla la separacion. Dado que la
membrana MOL 1140 se caracteriza por su bajo flujo y alta selectividad, los costos de
inversion de la unidad de membrana dominan los costos de la unidad de
pervaporacién incluyendo el sistema de condensacion y por lo tanto la presion de
permeado éptima corresponde al valor mas bajo factible. En este caso se adopté un
valor de 2 kPa para la presion de permeado como valor cuasi-optimo dado que fue el
valor mas bajo para el cual se obtuvieron datos experimentales para la membrana
MOL 1140 (Vier, 1995). Los resultados que se muestran en la Figura 2.10 para la
alternativa PTMSP respaldan las afirmaciones anteriores. Hay que sefialar, sin
embargo, que estas conclusiones no pueden ser extendidas para los casos de
membranas hidrofilicas de alto flujo y baja selectividad o para sistemas en los cuales

el disefio de columna no es controlado por un “Pinch” tangencial.
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Figura 2.10 Costo anual para cada unidad que comprende el tren de separacion
correspondiente a la alternativa Vito PTMS. (xp = 0.85).

En la Figura 2.11 se muestran los resultados obtenidos al variar paramétricamente la

composicion del destilado para las tres alternativas consideradas. Mientras que la

fraccion molar de destillado 6ptima parar las alternativas Pervatech PDMS vy Vito

PTMSP esta alrededor de 0.81, el valor éptimo para la alternativa Pervap PDMS se

encuentra alrededor de 0.79.
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Figura 2.11 Costos del tren de purificacion en funcion de la composicion del destilado

xp Y a P, =2kPa.
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En sintesis, la contribucion correspondiente del proceso de purificacion al costo del
biocombustible es de 0.058, 0.059 y 0.061 U$S/I para las alternativas Pervap PDMS,
Vito PTMSP y Pervatech PDMS, respectivamente. En la Tabla 2.7 se presentan las

cifras econémicas de cada alternativa incluyendo los costos obtenidos en el Paso 0.

Tabla 2.7 Resultados globales del diagrama de flujo éptimo para cada alternativa.

Costo de operacion e inversién (10° U$S/afio)
Pervap 4060 Pervatech PDMS Vito PTMSP

Proceso de purificacion 1.40 1.46 1.42
Unidad de membrana 8.88 10.31 6.03
Total 10.27 11.73 7.45
Costo por litro (U$S/1) 0.428 0.491 0.310

2.7 Validacion y consideraciones de complejidad del
modelo en el marco de la de sintesis del proceso

Como se menciond en la seccion 2.5.1, el requerimiento de minima area para cada
una de las membranas hidrofébicas se puede estimar recurriendo a la condicion de
operacion limite de caudal infinito de la corriente de recirculacién (retenido) entre la
unidad de pervaporacion y la unidad de fermentacion. Este valor representa una cota
inferior del area real de membrana (Bausa y Marquardt, 2000) y puede ser calculado
a partir de la relacién entre el caudal de etanol correspondiente a la capacidad de
procesamiento de la planta de 24 millones de litros por ano de bioetanol (kg/h) y el
fluio de etanol en el permeado (kg/(m?h)) obtenido experimentalmente para la
composicion de alimentacion correspondiente a la de un fermentador de tanque
agitado.

De acuerdo con Bausa y Marquardt (2000), existe también un valor minimo de caudal
de alimentacién que representa la condicion de operacién limite de minima fuerza
impulsora. En este caso el requerimiento de area de membrana tiende a infinito. Por
tanto, el caudal de la corriente de alimentacién a la unidad de membrana es un grado
de libertad el cual puede ser usado para aproximar la condicion de operacioén limite de
minima area de membrana con un valor finito del caudal de la corriente de
alimentacion.

Para comprobar la validez del modelo conceptual se utilizaron modelos empiricos
sencillos para describir los flujos locales de agua y etanol correspondientes a cada
una de las membranas consideradas. Los modelos se elaboraron teniendo en cuenta

datos de flujo y selectividad obtenidos a diferentes valores de composicién de
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alimentacion (Stutzenstein, 2013; Sosa y Espinosa, 2011). Cabe sefalar que los
datos correspondientes a la membrana PTMSP se obtuvieron de experimentos
realizados a corto plazo (Stutzenstein, 2013). De forma similar al caso de la
membrana hidrofilica, se puede estimar el area minima de la membrana hidrofébica
mediante la integracion de un modelo isotérmico unidimensional de la unidad de
pervaporacion.

En la Figura 2.12 se muestran los resultados obtenidos para cada membrana. Cada
punto de la curva A,,;, versus L /L7 se obtuvo de la integraciéon de la ecuacion (2.1)
conjuntamente con las ecuaciones correspondientes al modelo empirico para los
flujos locales y las ecuaciones (2.6) - (2.8). La integracion se realizé hasta alcanzar un
valor determinado de la composicion de la corriente de retenido que retorna a la
unidad de fermentacion xz-. Para valores conocidos de la composicion de la corriente
de alimentacion x; (6% p/p de etanol) y del caudal de etanol en la corriente de
permeado P~ xp-, €l modelo calcula para distintos valores del caudal de alimentacion
a la unidad de membrana L, los correspondientes valores del caudal de la corriente
de recirculacién Li y del area minima de membrana A,,;,,. Téngase en cuenta que la
relacion Lg/LE (eje x en la Figura 2.12) se calcul6 considerando un valor de LY de 36
kmol/s. Las curvas observadas en la Figura 2.12 se asemejan mucho a las obtenidas
por Bausa y Marquardt (2000) (Fig. 5) para el caso de disefio en el cual el permeado
es el producto deseado.

Del analisis de la Figura 2.12 se desprenden las siguientes conclusiones validas para
las tres membranas consideradas: (i) la minima relacion del caudal de alimentacion
(asintota vertical) para la cual se alcanza la condicion de operacién limite de minima
fuerza impulsora es de 1.7% aproximadamente, (ii) el area minima de las membranas
se incrementa rapidamente en la region prescriptiva; esto es, en la region definida
aproximadamente por el intervalo [1.7, 3.0%] (iii) la ventana de operacion es
relativamente estrecha, (iv) cuanto menor sea el area de membrana requerida en la
condicién de operacion limite de caudal infinito (asintota horizontal), mayor sera la
relacion de caudal de alimentacién para obtener un disefio cuyo requerimiento de
minima area sea 1.25 veces el correspondiente al valor asintotico, (v) el valor
asintotico de minima area de membrana es un buen indicador del desempefo de

cada membrana.
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Figura 2.12 Minima area de membrana (m?) en funcién de la relacién del caudal de
alimentacion Lg/LF (%) para las alternativas: (a) Vito PTMSP (experimentos a corto
plazo), (b) Pervatech PDMS vy (c) Pervap 4060. El punto sefialado corresponde al
valor de minima area de membrana igual a 1.25 veces el valor asintético horizontal.
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En la Figura 2.12, se destaca para cada alternativa el resultado obtenido para el caso
de disefio representativo cuyo valor de minima area es igual a 1.25 veces el valor
asintotico horizontal. En todos los casos, la ventana de operacién es relativamente
estrecha para evitar las condiciones de operacion limite de infinita area de membrana
(bajos valores de caudal de alimentacion) y de infinito costo de bombeo (altos valores
de caudal de alimentacién). Dado que las curvas de la Figura 2.12 presentan un
comportamiento asintético para el area minima, resulta claro que el requerimiento de
minima area calculado a partir de la condicion de operacion limite de caudal infinito
de la corriente de alimentacién a la membrana puede ser utilizado para estimar el
desempefo de la membrana a muy bajo costo; esto es, a partir de datos de flujo y
selectividad correspondientes a la composicion del fermentador.

Sin embargo, con el fin de evaluar adecuadamente el desempeio de las membranas
para valores finitos de caudal de alimentacién se propone comparar los disefos
correspondientes a cada alternativa en un valor de la relacion Lg/LF igual a 0.05. Con
este proposito se debe estimar el desempeno real de la membrana Vito PTMSP a
largo plazo para un valor de la relacion Lr /L7 de 0.05. Todas las curvas presentadas
en la Figura 2.12 estan limitadas por una misma asintota para el caudal de
alimentacion y por su propia asintota para la cota inferior del area de membrana. Por
tanto, el comportamiento de la membrana PTMSP a largo plazo debe hallarse entre
aquellos correspondientes a las membranas PDMS y el desempenio ideal de la misma
membrana obtenido de experimentos a corto plazo (Figura 2.12a). De hecho, el valor
asintotico de minima area obtenido para esta membrana a partir de experimentos a
largo plazo es 3020 m? (Tabla 2.2), valor mayor que el requerimiento de area de
1817m? predicho a partir de datos experimentales obtenidos a corto plazo. Esto
significa que el disefio correspondiente a un requerimiento de minima area de 1.25
veces el valor asintético de area dado en la Tabla 2.2 (es decir, 3780 m?) sera
obtenido para una relacion del caudal de alimentacion en el intervalo [3.5, 5%]. De
manera conservativa se asumi6 un valor de 0.05 para la relacion Lz /Ly . Por lo tanto,
el comportamiento real de la membrana PTMSP se caracteriza por el punto (5%, 3780
m?).

En la Tabla 2.8 se muestran los resultados obtenidos a partir del modelo conceptual
unidimensional para un valor finito de la relacion del caudal de alimentacién de 0.05.
Cabe destacar que mientras la minima area correspondiente a la membrana Vito
PTMSP incrementa su valor de 3020 (valor asintético) a 3780 m? (+25%), el
incremento del area para las membranas Pervap 4060 y Pervatech PDMS respecto

de su valor asintotico es del 15y 14.5%, respectivamente.
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Tabla 2.8 Minima area de membrana, potencia de condensaciéon y composiciéon y
caudal de permeado para las tres membranas estudiadas a una relacién de caudal de
alimentacion Lg/L¥ de 0.05. Los valores entre paréntesis indican el porcentaje de
desviacion relativa respecto de los valores obtenidos a partir de un solo punto
experimental. En todos los casos la composicion del retenido xz- desciende desde un
6% (caudal infinito) a aproximadamente un 4.4%(-27.7%).

Pervap 4060 Pervatech PDMS Vito PTMSP

Apin (M?) 13400 (+15%) 12050 (+14.5%) 3780 (+25%)
Potencia de condensacion (kW) 4140 (+12%) 6850 (+12.5%) 5750 (+18.6%)
P~ (kg/h) 7280 (+12.1%) 10970 (+12.6%) 9560 (+18.6%)
xp- (% p/p) 32.6 (-10.7%) 21.6 (-11.1%) 24.8 (-15.6%)

[T Modelo unidimensional
L2222 Modelo de un solo punto

Vito PTMSP

Pervatech PDMS

Pervap 4060

T T T T T T 1
0 2000 4000 6000 8000 10000 12000 14000

Amin (mZ)
Figura 2.13 Requerimiento de minima area de membrana para las tres membranas

consideradas. Los resultados se obtuvieron a partir de los modelos conceptuales
considerando ya sea uno o multiples datos experimentales.

[ Modelo unidimensional
224 Modelo de un solo punto

Vito PTMSP

Pervatech PDMS

Pervap 4060

0 10|00 20|00 30|00 40|00 50|00 60|00 7OIOO BOIOO
Potencia de condensacion (kW)
Figura 2.14 Potencia de condensacion para las membranas bajo analisis. Los

resultados se obtuvieron a partir de los modelos conceptuales considerando ya sea
uno o multiples datos experimentales.
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En las Figuras 2.13 y 2.14 se muestran los resultados obtenidos para los
requerimientos de area minima y potencia de condensacion a partir de los modelos
basados en los dos enfoques propuestos: modelo unidimensional y calculo a partir de
un solo punto experimental.

En la Tabla 2.9 se presentan las cifras econdmicas obtenidas al considerar un modelo
unidimensional para la unidad de membrana hidrofdbica. En este caso, la contribucion
del proceso hibrido al costo total del bioetanol para la alternativa PTMSP es de 0.37
U$S/I, la cual representa una mejora del 29.7 y del 48.1% respecto de las cifras
correspondientes a las alternativas Pervap 4060 y Pervatech PDMS, respectivamente.
Por tanto, las conclusiones a las que se arribd anteriormente acerca del desempeio
de las membranas permanecen inalteradas.

Tabla 2.9 Resultados globales para el diagrama de flujo 6ptimo obtenido del modelo
unidimensional de la unidad de membrana hidrofdbica. Los valores comprendidos

entre paréntesis indican el porcentaje de desviacién relativa con respecto a los
valores obtenidos a partir de un solo punto experimental.

Costos de inversion y operacion (10° U$S/afio)
Pervap 4060 Pervatech PDMS  Vito PTMSP

Proceso de Purificacién 1.403 (+0.5%) 1.478 (+1.2%) 1.457 (+4.1%)
Unidad de membrana 10.116 (+13.9%) 11.674 (+13.2%) 7.248 (+20.2%)
Total 11.519 13.152 8.885

Costo por litro (U$S/1) 0.480 (+12.1%)  0.548 (+11.6%) 0.370 (+19.4%)
Energia requerida para 22.1 329 28.6

la recuperacion etanol (MJ/kg)

Respecto del consumo energético, en la Tabla 2.9 también se presenta para cada
alternativa la energia requerida para la recuperacion del etanol (indice ENRE) en
unidades de MJ por kg de etanol. Estos valores deben compararse con el calor
combustién del etanol; es decir, 30 MJ/kg (Vane, 2005). La energia requerida para la
recuperaciéon del etanol por pervaporacién para la membrana Pervatech PDMS
excede la energia de combustién del etanol recuperado, mientras que la demanda de
energia para la membrana Vito PTMSP se encuentra levemente por debajo de los 30
MJ/kg. Por consiguiente, es imperativo que se consideren mecanismos de integracion
caldrica para conseguir una mejora de la eficiencia de energética del proceso.

En la Tabla 2.10 se presentan los resultados obtenidos mediante la integracion
caldrica entre la corriente alimentada a la unidad membrana (corriente fria) y la
corriente de refrigerante (corriente caliente) en el condensador del sistema de
refrigeracion (ver Figura 2.1b). Esta integracion energética es técnicamente factible

dado que la temperatura del refrigerante es de 55°C aproximadamente y la
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alimentacion a la unidad de pervaporacion debe mantenerse a 30°C. En términos del
indice ENRE se encontrd una alta coincidencia entre los resultados obtenidos y los
valores reportados por Vane (2005). Asimismo, estos valores pueden utilizarse para
realizar comparaciones en términos de demanda energética con otras alternativas de
separacion. Valores del indice ENRE de 8.7 y 20 MJ/kg pueden ser calculados a partir
de resultados de simulaciones para la alternativa destilacidon/pervaporacion hidrofilica
y destilacion/destilacion extractiva, respectivamente (Hoch y Espinosa, 2008). Como
era de esperarse, el mejoramiento de la eficiencia energética del proceso da lugar a
mejoras en los costos tanto operativos como de inversion.
Tabla 2.10 Resultados globales para el diagrama de flujo éptimo obtenido del

refinamiento del modelo de la unidad de membrana hidrofilica. Proceso con
integracion energética.

Costos de inversion y operacion (10° U$S/afio)
Pervap 4060 Pervatech PDMS Vito PTMSP

Proceso de Purificacion 1.403 1.478 1.457
Unidad de membrana 9.125 10.064 5.871
Total 10.528 11.542 7.328
Costo por litro (U$S/1) 0.439 0.481 0.305
Energia requerida para 9.8 12.8 1.5

la recuperacion del etanol (MJ/kg)

Segun lo manifestado por Vane (2008), la integraciéon de la unidad de pervaporacion
con el sistema de fermentacidn provocaria un aumento de eficiencia en la
productividad del fermentador y una reduccion de la cantidad de agua a ser
procesada en el sistema. Por tanto, es de esperar que se presenten algunos ahorros
en los costos de inversion y operacion del proceso hibrido con respecto al de los
procesos convencionales. A fin de obtener una estimacion de los costos globales, se
desarrollé un modelo factorial de costos tanto para procesos convencionales como
hibridos recurriendo a datos obtenidos por Kwiatkowsky y col. (2006) y Hoch y
Espinosa (2008) a fin de estimar los costos de operacién e inversion de las
operaciones unitarias distintas de la destilacion y la pervaporacion.

Asumiendo una productividad volumétrica en la unidad del fermentador del proceso
hibrido de 6.8 kg/(m® h) (O’Brien y Craig, 1996), el costo total de procesamiento
estimado es de 0.665, 0.718, 0.834 y 0.887 U$S/I para el proceso convencional y las
alternativas Vito PTMSP, Pervap 4060 y Pervatech PDMS, respectivamente. Un costo
total de procesamiento del proceso hibrido comparable al del proceso convencional
se podria alcanzar con una membrana cuyo flujo sea flujo mayor a 2 kg/(m? h) y una

selectividad mayor a 10.
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Segun lo sugerido por Baeyens y col. (2015), seria posible obtener una mejora de la
factibilidad econémica del proceso si la membrana hidrofébica procesara solamente
una parte del caldo de fermentacion con el objetivo de disminuir los requerimientos de
area de la unidad de pervaporacion. Para el caso de la alternativa Vito PTMSP, el
sistema hibrido debiera remover continuamente como permeado alrededor del 45%
del caudal de toda la unidad de fermentacion. Hay que sefalar, sin embargo, que las
cifras econémicas obtenidas en este capitulo deben usarse solamente como valores
de referencia dado que la productividad volumétrica 6ptima del fermentador sera
obtenida en la etapa siguiente de seleccion; esto es, la evaluacion del desempefio
experimental a largo plazo de la unidad de fermentacion acoplada a la unidad de
fermentacion operando en circuito cerrado.

En sintesis, el enfoque conceptual adoptado es conveniente para la seleccion
preliminar de membranas hidrofébicas. Sin embargo, se necesitara de un modelo mas
sofisticado para el siguiente paso de la seleccion; es decir, la evaluacion del
desempefio a partir de pruebas experimentales a largo plazo del proceso continuo
conformado por una unidad de pervaporacién acoplada a la unidad de fermentacion.
En tal caso, el modelo conceptual debe incorporar la influencia de una nueva variable
de optimizacion: el caudal de la corriente de alimentacion a la unidad de membrana.
Considerando todas las etapas de la sintesis de un proceso determinado, los modelos
de cada operacion unitaria deben ser refinados partiendo de modelos conceptuales
simples pero bien fundamentados cientificamente y terminando con modelos
complejos basados en balances detallados de materia y energia, modelos rigurosos
de las propiedades fisicas, y modelos de transferencia de masa ya sean limitados

cinéticamente o controlados por el equilibrio.

2.8 Conclusiones

En este capitulo se analizaron dos formas de evaluar el desempeno de membranas
hidrofébicas.

El indice de separacién por pervaporaciéon (PSI) definido como el producto entre el
flujo y el factor de selectividad predijo un notable desempefio para la membrana
PTMSP (Vito) en comparacién con el correspondiente a las alternativas Pervap 4060
y Pervatech PDMS. Segun los resultados presentados en la Tabla 2.1 a 30°C, se
encuentra que el indice PSI de la membrana Vito es tres veces superior a los
obtenidos con las membranas Pervap 4060 y Pervatech PDMS. Sin embargo, se
presentd una situacion relativamente diferente al considerar la aplicacion del

modelado conceptual a la seleccion de las membranas. Como se muestra en el
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cuerpo principal de este capitulo, la contribucién del proceso hibrido que incluye
integracion de calor al costo global de bioetanol alcanza un valor de 0.305 U$S/litro
para la membrana PTMSP. Dicha alternativa representa una mejora del 43.9% y
57.7% con respecto de las alternativas Pervap 4060 y Pervatech PDMS,
respectivamente. La comparacién del desempefio de la membrana PTMSP usando
cifras econémicas con el determinado por el indice PSI revela una mejora
substancialmente menor con respecto al de las otras dos alternativas.

A partir del analisis del proceso hibrido se concluye que los beneficios econédmicos de
la utilizacion de la membrana PTMSP surgen principalmente debido a los menores
costos de inversion y operacion de la unidad de pervaporacién en si misma. Esto
puede explicarse de la siguiente manera: el costo del proceso de purificacién aguas
abajo esta controlado por un “Pinch” tangencial en la unidad de destilacion; y, por
consiguiente, el costo del proceso de purificaciéon no varia significativamente entre las
diferentes alternativas consideradas. De este modo, se evidencia que en la
evaluacion preliminar del desempefio de cada membrana hidrofébica el uso de la
minima area de membrana y la potencia de condensacion es mucho mas pertinente
que el mero uso de datos de flujo y selectividad. Por otra parte, el enfoque propuesto
capta adecuadamente los principales “trade-offs” presentes en el proceso hibrido,
proporcionando informacién relevante al tomador de decisiones. En este sentido, del
presente estudio se avizora la relevancia de disefiar un proceso integrado
energéticamente.

Finalmente, se concluye que el modelo conceptual considerado es conveniente para
la seleccién preliminar de membranas hidrofébicas. Por otro lado, un modelo mas
sofisticado sera necesario para el siguiente paso de la seleccion; es decir, la
evaluacién del desempefio a partir de pruebas experimentales a largo plazo del
proceso continuo conformado por una unidad de pervaporacion acoplada a la unidad
de fermentacion operando en lazo cerrado. De los resultados obtenidos se concluye
que las tres membranas hidrofébicas analizadas merecen un andlisis mas detallado.
Aspectos tales como la influencia de los subproductos de la fermentacion y la
estabilidad a largo plazo de las propiedades de la membrana sobre el rendimiento de

la separacion seran entonces dilucidados durante el proceso de optimizacion.

2.9 Nomenclatura

A, Apin, Gmin Area de membrana (m?), min = minimo
a;p Coeficiente de actividad del componente i en el permeado

B Caudal del fondo de la columna (kmol/s)
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Costo total (U$S/ario)

Costo de la unidad de membrana (U$S/afio)

Costo del sistema vacio-refrigeracion (U$S/ario)

Caudal de destilado (kmol/s)

Energia aparente de activacion del componente i (J/mol)

Minima temperatura de aproximacién (K)

Flujo molar del componente i a través de la membrana (kmol/(m? s))
Caudal de alimentacion proveniente del fermentador (kmol/s)

Caudal infinito de alimentacion proveniente del fermentador = 36 kmol/s
Caudal de retenido proveniente de la membrana hidrofébica (kmol/s)
Peso molecular del componente i

Parametro para el componente i correspondientes al modelo de transferencia
de masa de la membrana MOL 1140 (Vier, 1995)

Parametro para el componente i correspondientes al modelo de transferencia
de masa de la membrana MOL 1140 (Vier, 1995)

Presion de vapor del componente i (kPa)

Presién del permeado (kPa)

Caudal de permeado proveniente de la membrana hidrofilica (kmol/s)
Caudal de permeado proveniente de la membrana hidrofébica (kmol/s)
Presién de operacion de alta en el ciclo de refrigeracion (kPa)

Presién de operacion de baja en el ciclo de refrigeracion (kPa)

indice de separacién por pervaporacién

Constante universal de los gases (J/(mol K))

Caudal de retenido proveniente de la membrana hidrofilica (kmol/s)
Relacion de minimo reflujo de la columna de destilacién

Relacion de reflujo de operacién de la columna de destilaciéon
Temperatura (K)

Temperatura maxima de operacién de la unidad de membrana hidrofilica (K)

Teooling T€Mperatura de enfriamiento de la corriente de permeado (K)

Teongelamiento 1€Mperatura de congelamiento de la corriente de permeado (K)

Xp
Xp

XF

XL

Fraccion molar o masica de etanol en B

Fraccion molar o masica de etanol en D

Fraccion molar o masica de etanol en la corriente de alimentacién a la
columna de destilacion

Fraccién molar o masica de etanol en Ly
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XN Minima composicién para la cual el “Pinch tangencial” x; controla la
separacion
Xp “Feed Pinch”

xp+  Fraccién molar o masica de etanol en P*

Xp- Fraccion molar o masica de etanol en P~
Xg Fracciéon molar o masica de etanol en R
xg-  Fraccién molar o masica de etanol en Ly
X; “Pinch tangencial”

x;, y; Fraccion molar local del componente i en el permeado y retenido

Xetanol» Yetanol Fraccion molar de etanol del liquido y vapor en el diagrama y vs. X

Simbolos griegos

a Factor de separacion

a; Parametro para el componente i correspondientes al modelo de transferencia
de masa de la membrana MOL 1140 (Vier, 1995)

B Factor de enriquecimiento

Vi Coeficiente de actividad del componente i
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Capitulo 3
Seleccion preliminar de membranas de
pervaporacion para la separacion de
mezclas metanol-acetato de metilo: un
enfoque basado en el modelado
conceptual de procesos hibridos
destilacidn-pervaporacion

3.1 Introduccion

La mezcla metanol-acetato de metilo, la cual presenta un azedtropo, es un
subproducto generado en la produccion de alcohol polivinilico (PVA). Existe un interés
especial en la separacion de esta mezcla debido a que el metanol es una materia
prima en la produccion misma de PVA (Steinigeweg y Gmehling, 2004) y a que el
acetato de metilo por su parte puede convertirse en otros productos de mayor valor
agregado (Fuchigami, 1990; Jiménez y col., 2002; Steinigeweg y Gmehling, 2004;
Luyben, 2011). A escala industrial, la separacién de esta mezcla azeotrépica requiere
el uso de métodos avanzados de destilacion, tales como la destilacidn extractiva con
agua (Langston y col., 2005; Genduso y col., 2016) o el acoplamiento de dos
columnas de destilacién operando a presiones diferentes (Zhang y col., 2016).

No existe una bibliografia muy extensa acerca del comportamiento de separacién de
la mezcla metanol-acetato de metilo mediante membranas de pervaporacion. A
continuacion se mencionan algunos de los trabajos reportados en la literatura para la
separacion por pervaporacion de la mezcla considerada. Inicialmente, Sain y col.
(1998) analizaron el comportamiento de una membrana de cuprofano a temperaturas
de 30 y 45°C. En su trabajo, ellos también evaluaron el efecto de la presion del
permeado sobre el flujo y la selectividad de la membrana. Con ese fin, la presién del

permeado se vario en el intervalo comprendido entre los 5 y 100 mbar. Steinigeweg y

65



66 Capitulo 3

Gmehling (2004) estudiaron las membranas comerciales Pervap 2255-40, 2255-50 y
2255-60 a 45°C y una presion de permeado menor a 7 mbar. Gorri y col. (2006)
evaluaron el comportamiento de la membrana Pervap 2255-30 entre 40 y 60°C para
una presion de permeado <4 mbar. Adicionalmente, Gorri y col. (2006) realizaron un
analisis comparativo entre las membranas hasta ese momento reportadas y sefialaron
que la membrana Pervap 2255-30 se caracteriza por poseer el indice de desempefio
PSI mas alto. Brinkmann y col. (2008) mostraron los resultados de la comparacion
preliminar en términos de flujo y selectividad entre las membranas Pervap 2255-30 y
2256 a 50°C y una presion de permeado de 10 mbar. La membrana Pervap 2256 se
caracterizd por presentar un flujo mas alto y una selectividad mas baja que la
membrana Pervap 2255-30. En un informe técnico presentado en la Universidad Carl
Von Ossietzky, Gmehling (2008) presento los resultados obtenidos a partir de un
estudio realizado con la membrana PolyAn en un intervalo de temperatura de 50 a
90°C y una presiéon de permeado de 1 mbar. Mas recientemente, Genduso y col.
(2016) estudiaron el comportamiento de la membrana PolyAl TypM1 variando la
temperatura entre 30 y 44°C a una presion de permeado menor a 10 mbar. La
membrana PolyAl TypM1 presento un alto flujo con un factor de separacién bajo a
medio.

Para la mezcla metanol-acetato de metilo, una temperatura alrededor de 54°C es la
correspondiente al azedtropo de bajo punto de ebullicion a 1.01 bar. Por ende, una
operacion de la unidad de membrana a temperaturas mayores al valor mencionado
requiere que se mantengan presiones de operacion superiores a la atmosférica en el
lado del retenido para evitar una vaporizacion parcial de la mezcla. Por otro lado, la
temperatura maxima de trabajo admisible en la unidad de pervaporacién depende de
cada membrana, por ejemplo las membranas Pervap pueden operar hasta los 80°C
(SULZER Chemtech GmbH), en tanto que las membranas PolyAn y PolyAl TypM1
soportan temperaturas de trabajo de 90 y 100°C, respectivamente (Gmehling, 2008;
Matuschewski y Schedler, 2008). Excepto para la membrana PolyAn (Gmehling,
2008), todos los estudios mencionados (Sain y col., 1998, Steinigeweg y Gmehling,
2004; Gorri y col., 2006; Brinkmann y col., 2008, Genduso y col., 2016) realizaron
pruebas experimentales a temperaturas muy por debajo de los valores maximos de
trabajo admisibles para cada membrana. Dado que la temperatura es una variable
muy importante en el desempefo de la pervaporacion, es de esperarse que los
disefos considerados a bajos valores de temperaturas de operacion conlleven
elevados requerimientos de area de membrana. Por lo tanto, con el fin de evitar la

obtencidn de disefios econdmicamente inviables, seria interesante incluir el efecto de
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la temperatura sobre el desempefio de la membrana, especialmente a valores
cercanos al maximo permisible.

Otro aspecto importante por considerar en el desempeno de las membranas, ademas
de la temperatura, es la presion de permeado. A excepcion de Sain y col. (1998),
todos los autores mencionados mostraron resultados experimentales obtenidos a
presiones de permeado por debajo de los 10 mbar. Como consecuencia, a este nivel
de vacio se requieren temperaturas de condensacion por debajo de los -33°C para
lograr la condensacion el permeado. Dado que tanto el metanol como el acetato de
metilo poseen puntos de congelamiento por debajo de los -93°C, no existe una fuerte
restriccion sobre la minima temperatura de condensacion. Mas aun, en el disefio de
una unidad de pervaporacion, es habitual la presencia un “trade-off” entre el costo
operativo del sistema de condensacion al vacio y el costo de inversion del médulo de
membrana. Al considerar la presion del permeado como una variable de optimizacion,
el “trade-off” mencionado se captura adecuadamente dando lugar a la obtencién de
disenos 6ptimos (Fahmy y col., 2001).

Con el objeto de llevar a cabo una adecuada separacién de la mezcla considerada,
todos los autores mencionados recomendaron acoplar la unidad de pervaporacién a
columnas de destilacion conformando un proceso hibrido de separacion.
Particularmente, Genduso y col. (2016) propusieron una alternativa de readaptacién a
un proceso convencional de destilacion extractiva acoplando una unidad de
pervaporacion. La alternativa de readaptacion considera dos columnas de destilacion
y una unidad de pervaporacion dedicada especialmente a romper el azedtropo.
Ambas alternativas de separacién se compararon en términos del consumo de
energia. Los resultados obtenidos demuestran que el proceso hibrido constituye una
forma adecuada para reducir la demanda de energia global del proceso incluso
cuando el mismo es asistido con membranas de un bajo factor de separacion.

Como se menciond en el capitulo anterior, el indice de separacion por pervaporacion
(PSI) no es la mejor opcion para juzgar el desempefio de una unidad de
pervaporacién acoplada a una unidad de destilacion en un proceso hibrido. En su
lugar, una estimacion preliminar de costos y la optimizacion del proceso con la ayuda
de modelos conceptuales o simplificados es una forma mas apropiada para capturar
los “trade-offs” caracteristicos de este proceso hibrido.

En el contexto del disefio basado en la optimizacién, Marquardt y col. (2008)
propusieron un enfoque de tres etapas para el disefio 6ptimo de procesos hibridos: (i)
generacion de diagramas de flujo de procesos alternativos, (ii) evaluacién de las
alternativas de proceso con la ayuda de modelos simplificados o “shortcuts”, (iii)

optimizacion rigurosa de las alternativas de proceso mas prometedoras para obtener
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el mejor diagrama de flujo. En esta linea, Caballero y col. (2009) aplicaron
exitosamente las ultimas dos etapas del enfoque mencionado en la optimizacion de
un sistema hibrido de separacién compuesto por una columna de destilacion y una
unidad de permeacion de vapor. Considerando modelos controlados por la cinética
tanto para la destilacion como la pervaporacion, Koch y col. (2013) optimizaron una
superestructura del proceso hibrido utilizando algoritmos evolucionarios con el objeto
de determinar de forma simultanea la configuracion optima del proceso, el disefio de
los equipos y las condiciones de operaciéon. Con el propésito de acortar la brecha
entre los calculos realizados con modelos simplificados y el disefio ingenieril
detallado, Skiborowski y col. (2014) propusieron un enfoque robusto y eficiente para
el disefio optimo de procesos de destilacion asistidos con membranas. Los autores
mencionados consideraron, entre otros aspectos, la operacion de la unidad de
pervaporacion a presiones de permeado relativamente altas con el objetivo de reducir
los costos operativos involucrados en la condensacion del permeado. Ademas de
sintetizar algunas contribuciones relevantes alcanzadas en este campo, Skiborowski y
col. (2014) validaron los resultados obtenidos previamente a partir de disefios
basados en modelos conceptuales de cada una de las operaciones involucradas en el
proceso hibrido tales como los presentados por Bausa y Marquardt (2000).

El objetivo que se persigue en el presente capitulo consiste en la seleccion preliminar
de membranas de pervaporacién que puedan ser utilizadas en procesos hibridos de
separacion destilacion-pervaporacion. Con este propdsito, la metodologia aqui
considerada pretende evaluar el desempefio de cada membrana de pervaporacion
recurriendo a estimaciones del costo total de separacion del proceso hibrido. Cuando
se dispone de informacion limitada acerca del desempefo de los procesos
involucrados, lo cual ocurre frecuentemente en el caso de membranas de
pervaporacion, el enfoque basado en el disefio conceptual posee la complejidad
adecuada para realizar una evaluacion economica preliminar del proceso global al
tiempo de demandar un esfuerzo razonable tanto desde el punto de Vvista
experimental como de modelado.

La tarea de disefio se realiza recurriendo a modelos conceptuales o simplificados
para cada una de operaciones unitarias involucradas, los cuales se caracterizan por
sus habilidades para capturar la esencia de cada proceso a un bajo costo
computacional. Los modelos adoptados se basan en el modelo simplificado
presentado por Bausa y Marquardt (2000) para las estimaciones del area de
membrana y el enfoque de McCabe-Thiele para el disefio de las columnas de
destilacion. Teniendo en cuenta adicionalmente un modelo de costos, el enfoque aqui

propuesto resulta adecuado para obtener el disefio 6ptimo del proceso hibrido
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destilacion-pervaporacion considerando varias configuraciones de proceso y
membranas de pervaporacién. Por tanto, se puede realizar una comparacion
adecuada entre distintas membranas de acuerdo con las cifras econdmicas
correspondientes a los disefios 6ptimos. Asimismo, se considera un modelo mas
detallado del sistema de condensacion al vacio para capturar el “trade-off” del
proceso existente entre el médulo de membrana y el sistema de refrigeracion, el cual
es escasamente tenido en cuenta en el disefio de procesos hibridos destilacion-
pervaporacion.

Particularmente en este capitulo, se analiza el comportamiento de la membrana
comercial Pervap 2256 para la separacion de la mezcla metanol-acetato de metilo.
Debido a la escasa informacion reportada en la literatura en relacion con esta
membrana, especialmente para la separacion de la mezcla considerada, la
caracterizacion de su desempeio requiere de la ejecucion de ensayos
experimentales. Los experimentos llevados a cabo con esta membrana se realizaron
considerando diferentes valores de temperatura y presiones de permeado con el
objetivo de analizar su efecto sobre el flujo y la selectividad, en especial para
composiciones de la alimentacion cercanas al azeotropo.

Posteriormente, se procede a realizar una comparacion del desempeno de
separacion entre cuatro membranas de pervaporacion (Pervap 2256, Pervap 2255-
30, PolyAl TypM1 y PolyAn). El desempefio de estas membranas se evallua
recurriendo a la optimizacién de su respectivo proceso hibrido destilacion-
pervaporacion. El disefio de cada proceso hibrido se logra con la ayuda de modelos
conceptuales de las operaciones unitarias involucradas. Con el fin de hacer una
comparacion adecuada del desempefo de separacion, el coste total de separacion
para cada membrana se toma en las condiciones Optimas del proceso hibrido
correspondiente. Finalmente, focalizandonos en la membrana Pervap 2256, se
estudia un caso de disefio con un modelo mas detallado del sistema de condensacién

al vacio incluyendo a la presién de permeado como variable de optimizacion.

3.2 Caracterizacion de la membrana Pervap 2256

En esta seccién se presenta el procedimiento experimental y los modelos utilizados

para describir el comportamiento de la membrana Pervap 2256.

3.2.1 Materiales

En la preparacién de las mezclas requeridas en los ensayos experimentales se

utilizaron los siguientes suministros quimicos: metanol (MeOH, Cicarelli) de grado
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analitico (99,8%) y acetato de metilo para sintesis (MeOAc, Merck). La membrana
comercial PERVAP™ 2256 suministrada por SULZER Chemtech GmbH fue utilizada
en los experimentos realizados a distintas temperaturas. Para esta membrana la
temperatura maxima de trabajo correspondiente es de 353 K. Las principales
aplicaciones de esta membrana son las separaciones de metanol y etanol de mezclas

organicas.

3.2.2 Equipos

En la ejecucién de los ensayos de pervaporacion se utilizé la unidad de laboratorio
CELFA P-28, la cual esta provista de un tanque de alimentacion de 0.5 L (Figura 3.1).
Esta unidad de laboratorio permite el uso de discos de membrana de 75 mm de
didmetro con un area efectiva de membrana de 28 cm? Una bomba de engranajes
impulsa la corriente de recirculacion permitiendo alcanzar velocidades en la celda de
pervaporacion entre los 0.1 y 6 m/s. Mediante el ajuste de una valvula reguladora se
pueden mantener presiones de 0 a 8 bar en el lado del retenido. La temperatura del
contenido del tanque de alimentacion se regula con la ayuda de un bafio
termostatizado. Para permitir la recoleccion continua de muestras de permeado, se
acoplan en paralelo dos trampas enfriadas con nitrégeno liquido. Una bomba de vacio
de anillo liquido se utiliza para mantener el nivel de vacio requerido en el lado del

permeado.

Tanque Celda
Alimentacion Membrana

S

| ermeado

Retenido

Bomba
de Vacio

=i

Bafio Q Alimentacion N, .

Termostatizado Bomba liquid

Trampas
Figura 3.1 Unidad de laboratorio CELFA P-28.

3.2.3 Experimentos

Todos los experimentos fueron realizados operando la Unidad de Laboratorio en
forma discontinua y partiendo de una alimentacion de composicién equimolar con un

volumen de 0.45 L. Previo a la ejecucién de cada ensayo experimental, una nueva
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pieza de membrana se mantuvo en contacto durante la noche con la solucion de
alimentacion a temperatura ambiente (~297 K). En total, se llevaron a cabo cuatro
ensayos experimentales correspondiendo a tres valores de temperaturas y dos
niveles de vacio diferentes tal como se muestra en la Tabla 3.1. En todos los
ensayos, el caudal de recirculacion se mantuvo constante alrededor de los 0.8 L/min.
Dada la geometria de la celda de la membrana, el valor estimado del numero de
Reynolds correspondiente al lado del retenido se encontré aproximadamente en el
intervalo entre 9000 (318.15 K) y 12000 (348.15 K). Estos valores del numero de
Reynolds son lo suficientemente elevados como para despreciar los efectos de
polarizacidon por temperatura y por concentracion que podrian tener lugar en el lado
del retenido. Inicialmente, las muestras de permeado se recolectaron cada 15 min. No
obstante, después de transcurrida la primera hora de experimentacion, el tiempo de
muestreo se incrementd progresivamente hasta alcanzar los 60 min debido a un
comportamiento decreciente del caudal del permeado en el tiempo. Por cada muestra
de permeado se recolectd, a su vez, una muestra de retenido. Las muestras
recolectadas se pesaron y se almacenaron para su posterior cuantificacion mediante
un analisis por cromatografia de gases. Las primeras muestras de cada ensayo no

fueron tenidas en cuenta en los resultados.

Tabla 3.1 Condiciones de los ensayos de pervaporacion

Temperatura (K+ 1) Presién (bar £ 0.2) Vacio (mbar £1.5)

318.15 1.5 5
333.15 20 5,100
348.15 2.5 5

En la caracterizacidén del comportamiento de la membrana Pervap 2256 realizada en
este trabajo no se tuvieron en cuenta ni réplicas ni pruebas a largo plazo en los
experimentos. El procedimiento experimental aqui considerado es lo suficientemente
apropiado para realizar una seleccién preliminar de las membranas de pervaporacion
a partir de modelos semi-empiricos (ver seccion 3.2.5) que describan el
comportamiento de la membrana en una amplia gama de composiciones. Una tarea
experimental mas exhaustiva debe reservarse y aplicarse solamente en la etapa final
del disefio del proceso hibrido. No obstante, con el fin de validar nuestros resultados
experimentales, se compararon los datos de flujo y selectividad obtenidos en nuestro
laboratorio con los resultados obtenidos por Brinkmann y col. (2008) en condiciones
de operacién ligeramente distintas. Para realizar una adecuada comparacién entre
estos resultados se simularon los valores de flujo y selectividad con ayuda del modelo

semi-empirico descrito en la Seccion 3.2.5 bajo las condiciones descritas en
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Brinkmann y col. (2008). Los resultados correspondientes a esta comparacion pueden
observarse en las Figuras C.1 y C.2 del Anexo C y corroboran la buena correlacién
obtenida entre los datos simulados y los puntos experimentales reportados por
Brinkmann y col. (2008).

El flujo de permeado J; de cada componente es calculado a partir de la ecuacién (3.1).

Ji= (=) < (3.1)

donde n, es el peso del permeado, At es el periodo de tiempo de la recoleccién, A es
el area efectiva de membrana, y y; es la composicion del componente i en el

permeado.

3.2.4 Técnica analitica

El analisis de composicién de las muestras de permeado y retenido se realizé en el
laboratorio de INCAPE - CONICET. La cuantificaciéon se determind mediante un
método externo utilizando como solucién estandar una mezcla propanol-butanol
(3.6% pl/v en propanol). Las concentraciones de metanol y acetato de metilo fueron
obtenidas por cromatografia de gases “ex situ” utilizando un cromatografo SR,
equipado con detector de ionizacién de llama (FID) y una columna capilar HP Innowax

de 30 m con un revestimiento de 0.25 mm.

3.2.5 Modelo de flujo y composicion

Como ya se ha mencionado, el objetivo de este capitulo es la seleccién preliminar
diferentes membranas de pervaporacion basandose en el disefio conceptual del
proceso hibrido destilacion-pervaporacion. Con este fin, se deben adoptar
expresiones ya sean empiricas o semi-empiricas para estimar el desempefo de la
pervaporacion siempre y cuando éstas conserven un grado aceptable de precision.

Para describir el comportamiento de la composicion de permeado en funcion de la
composicion de retenido, se adopta un modelo empirico para mezclas binarias
expresado en la ecuacion (3.2). Este modelo, de adecuada complejidad, fue utilizado
por Steinigeweg y Gmehling (2004) para describir el comportamiento correspondiente

a las membranas Pervap 2255-40, -50 y -60.

Ymeot = Xmeon/ (@ + b * Xyeon + € * Xireon) (3.2)

En la ecuacion (3.2), la composicién de metanol en el lado del retenido y el permeado

estan representados por xy.ou Y Ymeon, fespectivamente.
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En relacién con el modelado del flujo de permeado, Gorri y col. (2006) utilizaron una
expresion semi-empirica con una ecuacion del tipo Arrhenius para tener en cuenta el
efecto de la temperatura. Koch y Gorak (2014), por su parte, recurrieron a una
expresion de ley de potencias para considerar el efecto de la composicion de la
alimentacion sobre el flujo de permeado. En este capitulo, basandonos en las
expresiones mencionadas, los efectos de la composicion de retenido, la temperatura y
la presion de vacio sobre el flujo de permeado se tienen en cuenta a través de la

siguiente expresion semi-empirica:

E
Jmeon = C * Xijeon * P™* * exp (‘ #) (3.3)

En la ecuacioén (3.3), la presion de permeado p y la composiciéon de metanol en el
retenido xy.0y Se elevan a los exponentes nl y n2, repectivamente. En la parte
exponencial de la ecuacion (3.3), T es la temperatura, R es la constante universal de
los gases y E, es la energia de activacién aparente. Los factores E,, C y los
exponentes n1 y n2 son parametros del modelo y sus respectivos valores se obtienen
mediante un método de minimos cuadrados implementado en el ambiente de
programacion del software MATLAB (MathWorks, 1993). Los intervalos de confianza
correspondientes a cada parametro de los modelos representados por las ecuaciones
(3.2) y (3.3) se obtienen mediante la ejecucion del método “bootstrapping” (Efron y
Tibshirani, 1998; Luna y Martinez, 2014) implementado en el mismo ambiente de
programacion mencionado.

El indice de separacién por pervaporaciéon (PSI) puede entonces calcularse haciendo
uso de los modelos anteriormente descritos y de las ecuaciones presentadas en la
Tabla 1.1 (Genduso y col., 2016b).

3.3 Metodologia para seleccién preliminar de las
membranas

En esta seccién se detalla la metodologia utilizada para evaluar el desempefio de

separacion para las diferentes membranas consideradas.

3.3.1 Descripcion de las distintas configuraciones factibles del
proceso hibrido

A presion atmosférica, la mezcla metanol-acetato de metilo presenta un azeétropo de

temperatura minima con una composicién de 0.336 mol/mol en metanol. Para lograr

la separacion de esta mezcla mediante destilacion se requiere el uso de métodos
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avanzados de destilacion tales como la destilacién extractiva con agua o el
acoplamiento de dos columnas de destilacién operando a presiones diferentes. Por
otro lado, existen diversas membranas de pervaporacion con la capacidad de romper
el azedtropo de esta mezcla. No obstante, debido a razones econdmicas, la
pervaporaciéon no puede ser implementada como una unidad de proceso
independiente. Por lo tanto, resulta de gran interés el estudio de la destilacion y la
pervaporacion acopladas en un proceso hibrido para los casos en los cuales se
considere alcanzar la completa separacion de esta mezcla. Adicionalmente, con el fin
de obtener el disefio mas econdmico del proceso hibrido correspondiente a cada
membrana de pervaporacion se deben considerar las distintas configuraciones de
proceso factibles que dependen del valor de composicion de la mezcla a separar.

El proceso hibrido destilacion-pervaporacién que se considera en este capitulo esta
conformado por hasta dos columnas de destilacion y una unidad de pervaporacion.
Basicamente, la corriente de alimentacion principal con caudal F, y composicidon x, se
separa en dos corrientes de producto, una de ellas rica en metanol y la otra rica en
acetato de metilo. En la Figura 3.2, se ilustran esquematicamente las configuraciones
del proceso hibrido consideradas. Por razones de brevedad, sélo se presenta la
descripcion de la configuracion Il (Figura 3.2c). En esta configuracion, las corrientes
de destilado D; y D, cuyas composiciones se encuentran a ambos lados del
azeotropo; xp; Y xpy, respectivamente, se mezclan con la corriente de alimentacion
principal resultando en una sola corriente F, de composicion x, la cual es alimentada
a la unidad de pervaporacién. De la unidad de pervaporacion se obtiene una corriente
de retenido R rica en acetato de metilo de composicidbn xz y una corriente de
permeado P rica en metanol de composicion xp. La corriente de retenido se alimenta
a la columna de destilacion C; con el fin de obtener una corriente de fondo casi pura
en acetato de metilo (B, x5;). Por otra parte, la corriente de permeado se envia a la
columna C, para obtener un producto de fondo casi puro en metanol (B,, xz,).
Dependiendo del valor de la composicion de la corriente de alimentacion principal, el
proceso hibrido podria estar dispuesto en distintas configuraciones que se diferencian
fundamentalmente por la ubicacién de la corriente de alimentacién. La configuracion |
(Figura 3.2a) resulta factible para valores de composicion de metanol inferiores a la
del azeodtropo, mientras que la configuracion Il (Figura 3.2e) es adecuada para
composiciones de metanol superiores a la azeotrépica. Es de hacer notar que la
configuracion Il (Figura 3.2c) es factible para todo el intervalo de composiciones.

Ademas de las configuraciones principales I, Il y lll, deben también tenerse en cuenta




3.3 Metodologia para seleccion preliminar de las membranas 75

las posibles variantes I*, II* y IlI*, que se caracterizan por una corriente de retenido de

alta pureza en acetato de metilo.
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Figura 3.2 Configuraciones de proceso hibrido dependiendo de la ubicacion de la
corriente de alimentacion principal (a) I, (b) | *, (¢) II, (d) Il *, (e) Il y (f) Ill *.

El disefio del proceso a un nivel conceptual permite obtener una descripcion
apropiada del proceso al tiempo de demandar un esfuerzo razonable en la realizacion
de la tarea respectiva. La metodologia aqui considerada pretende evaluar el
desempefio de cada membrana de pervaporacion recurriendo a estimaciones del
coste total de separacion del proceso hibrido.

Con el objeto de estimar los costos totales de separacion del proceso se calculan en
primer lugar los tamanos y las necesidades energéticas de las unidades de

destilacion y pervaporacion con la ayuda de modelos conceptuales. Posteriormente,
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se calculan los costos de inversion y de operacion correspondientes a cada operacién
unitaria involucrada mediante un modelo de costos.

En aras de la simplicidad se tuvieron en cuenta las siguientes suposiciones: (i) una
Unica corriente es alimentada a cada columna de destilacion, (ii) el acondicionamiento
de la corriente de permeado condensado hasta su respectivo punto de burbuja no se
tiene en cuanta en el calculo de los requerimientos energéticos de la unidad de
pervaporacion.

El analisis basico de los grados de libertad del proceso hibrido muestra que después
de especificar el caudal y la composicion de la corriente de alimentacion principal
conjuntamente con las composiciones de las corrientes de fondo de ambas columnas
de destilacion resulta en un total de tres grados de libertad. En este caso, las
composiciones correspondientes a las corrientes de retenido y de destilado son
seleccionadas como grados de libertad. Estas variables son consideradas también

como variables de optimizacién en la busqueda del disefio éptimo del proceso hibrido.

3.3.2 Modelo conceptual para la destilacién

Respecto a las propiedades termodinamicas de la mezcla, las no idealidades del
equilibrio liquido-vapor se tienen en cuenta mediante la ecuacion UNIQUAC. En la
fase gaseosa se asume un comportamiento ideal. Tanto los parametros de interaccion
binaria como las propiedades relativas de Van der Waals para los componentes de la
mezcla se tomaron del trabajo presentado por Pépken y col. (2000). Las propiedades
de los componentes puros se calculan a partir de las ecuaciones DIPPR y sus
respectivos parametros, los cuales se tomaron de la base de datos Aspen Hysys
(2014). En este caso, las propiedades termodinamicas se calculan considerando que
las columnas de destilacion operan a presion atmosférica y que la caida de presion a
lo largo de la misma es despreciable.

Como se vera mas adelante en la Seccién 3.3.5, en cada paso del procedimiento de
optimizacion se dispondra de los balances de masa globales para ambas columnas
de destilacion. Por lo tanto, se podran calcular las relaciones de reflujo minimo
correspondientes a cada columna recurriendo a la teoria de “pinch” (Doherty y
Malone, 2001). La relacion de reflujo de operacion de cada columna se calcula
entonces multiplicando a la minima relacion de reflujo por un factor de 1.2. Pueden
entonces calcularse los requerimientos de energia del rehervidor y del condensador
de ambas columnas conjuntamente con el tamafio de sus respectivos
intercambiadores de calor. El nimero de etapas teéricas de equilibrio y la localizacion

de la corriente de alimentacion correspondiente a cada columna se calculan a través
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del enfoque basado en el bien conocido método de McCabe y Thiele (1925). El
numero de platos se estima asumiendo una eficiencia por plato tedérico del 65%,
mientras que el diametro de la columna se calcula a partir de los valores del caudal de

vapor y de la velocidad de inundacion (Fair, 1961).

3.3.3 Modelo conceptual para la pervaporacién

En el modelado procesos de pervaporacion, Bausa y Marquardt (2000) propusieron
un método simplificado en el cual se pueden utilizar modelos complejos de
transferencia de masa para describir adecuadamente el comportamiento de
separacion a través de la membrana de pervaporacion. Asumiendo un modelo
unidimensional del médulo, se debe integrar un sistema de ecuaciones diferenciales
ordinarias para estimar tanto el requerimiento de area de membrana como los
balances de masa y energia correspondientes.

Considerando el caso en el cual el retenido es el producto de interés, el requerimiento
de minima area de membrana puede obtenerse recurriendo a la condicion limite de
operacion de temperatura constante a lo largo del médulo de pervaporacion. El area
real de la membrana se calcula entonces multiplicando el area minima por un factor
de 1.25. Este modelo requiere de un numero infinito de intercambiadores de calor
para mantener la temperatura del retenido en el valor correspondiente al de la
corriente de alimentacion (Bausa y Marquardt, 2000).

Como se ha mencionado anteriormente, la composicién de la corriente de retenido x
es seleccionada como una variable de optimizacion. En este caso, dados tanto el
caudal como la composicion de la corriente de alimentacién, se calcula el
requerimiento de minima de area de membrana A,,;,, necesario para alcanzar el valor
de composicion deseado en la corriente de retenido. El caudal de permeado P, el
caudal de retenido R y la potencia de calentamiento de la corriente de retenido Q se
obtienen también de la resolucién del modelo.

Fahmy y col. (2001) propusieron una forma integral de las ecuaciones
correspondientes al modelo presentado por Bausa y Marquardt (2000), la cual es
valida para mezclas binarias. Suponiendo un valor especifico de la composicion de la
corriente de retenido y con la ayuda de la ecuacién (3.4) es posible resolver el
balance de masa alrededor del médulo de membrana. Es de hacer notar en este caso
que el balance de masa alrededor de la unidad se resuelve sin necesidad de iterar en
el area minima de la membrana tal como se requiere cuando es adoptado el enfoque
propuesto en Bausa y Marquardt (2000). Una vez calculado el balance global de

masa, es posible estimar el requerimiento de minima area de membrana es a partir de
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la ecuacion (3.5). Asimismo, la energia requerida para vaporizar la corriente de

permeado se calcula recurriendo a la ecuacion (3.6).

RzF*exp(_fo & ) (3.4)
xg ¥V TX '
xF XF dx" 1
Amin = F * LR exp <_ -[c’ y" —x”)](}" —-x") dx’ (3.5)
Qr = —P * h"%P (3.6)

En la ecuacion (3.4), la composicion local de permeado y es funcion de la
composicion local de retenido x. En la ecuacion (3.5), el flujo local del permeado |
depende de la composicion local y de la temperatura del retenido, y de la presién del
permeado. En la ecuacion (3.6), hV*?P representa la entalpia de vaporizacién de la

mezcla, la cual depende de la composicion y de la temperatura del permeado.

3.3.4 Modelo conceptual para el sistema de condensacion al
vacio
Usualmente, el modelado del sistema de condensacion al vacio no es tenido en
cuenta en la etapa de disefio conceptual del proceso hibrido destilacion-
pervaporacion. En su lugar se consideran algunas suposiciones: (i) el requerimiento
de energia para la condensacion de permeado es el mismo requerido para el
calentamiento de la corriente de retenido, (ii) la potencia de las bombas tanto de
recirculaciéon como de vacio es despreciable, (iii) el costo de inversion de la unidad de
pervaporacion incluyendo el sistema de condensacion al vacio se estima asumiendo
un unico factor de costo por area de membrana (U$S/m?), (iv) el costo de
refrigeracion se estima recurriendo a correlaciones de servicios generales.
La principal ventaja de considerar un disefio mas detallado del sistema de
condensacion al vacio es la obtencion de estimaciones de costo mas precisas.
Adicionalmente, el “trade-off” existente entre el costo de inversién del moédulo de
membrana y el costo de operacion del sistema de condensacion al vacio se captura
facilmente variando el valor de la presion del permeado en un procedimiento de
optimizacion.
El sistema de condensacién al vacio considerado en este trabajo esta constituido por
un condensador y una bomba de vacio. El condensador al vacio esta acoplado a un
ciclo de refrigeracion por compresion de vapor que utiliza propano como fluido
refrigerante. En la Seccion 2.5.3 se puede encontrar una descripcion mas detallada
de este sistema. A fin de realizar una descripcion apropiada del cambio de fase de la

mezcla a lo largo del condensador se adopta modelo multi-nodal.
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En cualquier equipamiento sometido a vacio es inevitable que se produzca una
infiltracidon de aire hacia el interior del mismo. Por tanto, el disefo del condensador al
vacio requiere de un procedimiento iterativo para resolver las ecuaciones de balances
de masa y energia conjuntamente con las ecuaciones de dimensionamiento (Fahmy y
col., 2001). Teniendo en cuenta el efecto que provoca la infiltracidon de aire sobre el

equilibrio de fases, la temperatura de condensacion al final del condensador de vacio
Tfmal

vong S€ calcula asumiendo una fraccion recuperacion del 99.8% de los componentes

condensables. En este caso, el permeado que no se logra condensar no es tenido en
cuenta en el balance de masa global del proceso hibrido. Para el disefio del sistema

de refrigeracion se asume que la temperatura del refrigerante en el condensador de

vacio esta 15 K por debajo de la temperatura de condensacién del permeado (Tg;i;;g‘).
Por otro lado, en el condensador del refrigerante se adopta una diferencia de 10 K
entre la temperatura del refrigerante y la temperatura del medio de enfriamiento. Un
ciclo de refrigeracion de compresion de multiples etapas (dos compresores) resulta
ser mas adecuado para los casos en que la temperatura de condensacion requerida
sea muy baja. A partir de la resolucion del modelo del sistema de condensacién al
vacio, ademas de estimar la dimension de los equipos, se obtienen los requerimientos
de energia correspondientes al compresor, la bomba de vacio y la bomba de
recirculacién. Cabe sefalar que en este caso el balance de masa del proceso hibrido
no puede desacoplarse de las ecuaciones de dimensionamiento de la unidad de
membrana y del condensador de vacio, haciendo inevitable el uso de un

procedimiento iterativo para su resolucion.

3.3.5 Procedimiento de calculo y optimizacion

Debido a la presencia de corrientes de recirculacion en el proceso hibrido, el balance
de masa global del proceso debe resolverse de manera iterativa. Como se menciond
anteriormente, para la mayoria de las configuraciones mostradas en la Figura 3.2, el
disefio del proceso hibrido requiere de la especificacion de tres grados de libertad.
Sin embargo, para configuraciones que solo tienen una columna de destilacion deben
especificarse sélo dos grados de libertad. Como se menciona en la seccién 3.3.1, las
composiciones de las corrientes del retenido y de los destilados son seleccionadas
simultaneamente como grados de libertad y como variables de optimizacion.

Una vez establecidos los valores para las variables xg, xp; ¥ xp, Se procede a
resolver el balance de masa global. En la resolucion de este balance se tomaron
como variables de corte tanto el caudal como la composicion de la corriente

alimentada a la unidad de pervaporacion. Excepto para el caso en el que se modela
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el sistema de condensacién al vacio, todos los modelos conceptuales adoptados en
este capitulo permiten desacoplar los calculos del balance de masa de las ecuaciones
de dimensionamiento de los equipos y de las estimaciones de la demanda de energia
del proceso. Una vez resuelto el balance de masa global se procede a estimar los
tamafos de los equipos y los correspondientes requerimientos energéticos,
necesarios éstos para el calculo del costo total de separacion.

Los costos de inversion de cada unidad de operacién son calculados a partir de las
correlaciones proporcionadas en el Anexo A. El costo de inversion de la unidad de
membrana se estima utilizando factores de costo global por unidad de area de
membrana. En el caso de considerar un disefio detallado del sistema de
condensacion al vacio, el costo de inversién se calcula teniendo en cuenta el costo de
compra de cada uno de los equipos involucrados. En cuanto a los costos de
operacién, los requerimientos energéticos correspondientes a cada unidad son
expresados en términos de su respectivo consumo de servicios generales (agua de
enfriamiento, vapor, energia eléctrica). En la unidad de pervaporacién también se
tiene en cuenta el costo de reposicion periédica de la membrana. Cuando se
considera el disefio del sistema de condensacion al vacio, el costo de operacion
relacionado con la condensacion del permeado se descompone en sus respectivos
consumos de servicios. En el Anexo A se encuentra una descripcidon mas detallada
sobre la forma de estimacién de los costos operativos.

Considerando como funcion objetivo a la minimizacién del costo total de separacion,
la optimizacion del disefio del proceso hibrido para cada membrana se consigue
variando el valor de la composicion de las corrientes de retenido y de destilado. En el
problema de optimizacion la composicidn de retenido esta acotada por la composicion
de la alimentacion a la unidad de pervaporacion xp y la composicién de fondo en la
columna de destilacién C;, mientras que las composiciones de destilado xp; Y xp,
estan restringidas por la composicion azeotropica y la composicién de alimentacion de
la respectiva columna. Si se considera el disefio detallado del sistema de
condensacion al vacio la presion del permeado es considerada como una variable de
optimizacion.

Todos los modelos conceptuales se implementaron en el entorno de programacién
MATLAB (MathWorks, 1993). El resolvedor NOMAD (Le Digabel, 2011) incorporado
en la herramienta OPTI (Currie y Wilson, 2012) se utiliza para llevar a cabo la tarea de
optimizacion. Es de hacer notar que el resolvedor NOMAD fue disefiado
especialmente para resolver programas de optimizacion global no lineales y no

diferenciables (optimizacion de caja negra).
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3.3.6 Planteamiento del problema

Para la separacion de la mezcla metanol-acetato de metilo, se analiza el desempeiio
de separacion de cuatro membranas selectivas al metanol (Pervap 2255-30, Pervap
2256, Polyan y PolyAl TypM1). La informacion sobre el flujo y la selectividad
correspondiente a las membranas Pervap 2255-30, Polyan y PolyAl TypM1 se obtiene
de los trabajos presentados por Gorri y col. (2006), Gmehling (2008) y Genduso y col.
(2016), respectivamente.

Un primer andlisis se realiza comparando los indices PSI correspondientes a cada
membrana a diferentes valores composiciones de retenido comprendidos en el
intervalo 0.2 — 0.5 mol/mol en metanol, en el cual esta incluido el azeétropo.
Adicionalmente, esta comparacion es extendida considerando diferentes valores
temperaturas, especialmente para valores cercanos a la temperatura maxima de
trabajo admisible, en el intervalo entre 318.15 y 363.15 K.

Dado que el analisis mediante el indice PSI falla en la captura de los “trade-offs”
caracteristicos que presentan los procesos hibridos destilacion-pervaporacion, en su
lugar se propone realizar una estimacion econdémica preliminar con el objeto de
evaluar y comparar adecuadamente el desempeno de separacién correspondiente a
cada membrana. Para la corriente de alimentacién principal se eligié un valor de
caudal de 500 kmol/h con el fin de obtener disefios de una mediana a gran escala en
la industria quimica. En todos los casos a considerar, la mezcla de metanol-acetato
de metilo se separa en dos corrientes de producto diferentes con composiciones de
0.056 y 0.99 mol/mol en metanol, respectivamente. La eleccion de estos valores de
composicion permite realizar una adecuada comparacién con los resultados obtenidos
por Genduso y col. (2016). Con el fin de analizar la factibilidad econémica de cada
configuracién del proceso hibrido, el costo total de separacién se calcula para
distintos valores de composicion de la corriente de alimentacién principal en el
intervalo 0.1 — 0.9 mol/mol en metanol. Adicionalmente, los calculos se realizan
considerando diferentes valores de la temperatura de operacién de la unidad de
pervaporacion entre 318.15 y 363.15 K.

Debido a la carencia de informacion reportada acerca del costo de inversion de
unidades de membrana (Bausa y Marquardt, 2000), se supone que el costo de
compra del médulo por area de membrana es el mismo para todas las membranas
estudiadas en este capitulo. Sin embargo, con el propdsito de considerar posibles
variaciones en el coste de inversion entre las distintas membranas, se propone

realizar un analisis de sensibilidad variando los factores de costo relacionados tanto
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con el costo de compra del médulo de membrana como con el costo de inversion de
la toda la unidad de pervaporacion.

Finalmente, se estudia un ultimo caso de disefo considerando un modelado detallado
del sistema de condensacion al vacio. En este caso, para la membrana Pervap 2256
se incluye a la presion de permeado como una variable de optimizacion en el intervalo
10 - 100 mbar.

3.4 Resultados y Discusién

3.4.1 Desempeio de separacion de la membrana Pervap 2256

En la Tabla 3.2 se presentan los valores de los parametros ajustados
correspondientes al modelo representado por la ecuacion (3.2) para las membranas
Pervap 2256, PolyAl TypM1 y PolyAn. Para el caso de la membrana Pervap 2256, los
datos utilizados en el ajuste del modelo corresponden a los resultados obtenidos a
partir de experimentos realizados en el marco de esta tesis en tanto que para las
membranas PolyAn y PolyAl TypM1 los datos considerados se obtuvieron de los
trabajos reportados por Gmehling (2008) y Genduso y col. (2016), respectivamente.

Tabla 3.2 Parametros ajustados del modelo de composicion del permeado en funcion

de la composicion del retenido (ecuacion (3.2)) con sus respectivos intervalos de
confianza del 95%.

Membrana a b c R?

Pervap 2256 ?6.1133020 0.1780) (11.?01676 1.590) 2?6.1(?1056 0.2195) 0-9415
PolyAl TypM1 ?6.11729?5 0.1952) (1i.319963 1.539) 296?5?34?8 -0.0609) 0-9895
PolyAn 0.1011 1624 -0.7289 0,965

(0.0856 0.1115) (1.565 1.694) (-0.7929 -0.6732)

En la Figura 3.3 se muestran tanto los resultados experimentales como los valores
calculados de la composicion de permeado en funcion de la composicion de retenido
correspondientes a la membrana Pervap 2256. En todo el intervalo analizado se
observa que la composicién de metanol en el permeado es siempre mayor que la
correspondiente al lado del retenido, lo cual es caracteristico de una membrana
selectiva al metanol. En la Figura 3.3 también se muestra la curva del equilibrio
liquido-vapor (ELV) de la mezcla metanol-acetato de metilo a 1 atm. Del analisis de la
Figura 3.3 se concluye que esta membrana es capaz de romper el azeotropo de la

mezcla metanol-acetato de metilo.
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Figura 3.3 Composicion de permeado en funcion de la composicién de retenido para
la membrana Pervap 2256.

Los resultados experimentales expuestos en la Figura 3.3 se obtuvieron a diferentes
valores de temperatura y presiones de permeado. Debido a la inexactitud de los
instrumentos, el maximo error relativo en la medicién de la composicién es alrededor
del 2% mientras que para la determinacion del flujo de permeado, el cual se calcula
con la ecuacion (3.1), el error relativo correspondiente es menor al 5%. Es de hacer
notar que los parametros presentados en la Tabla 3.2 para la membrana Pervap 2256
se ajustaron despreciando el efecto tanto de la temperatura como de la presién del
permeado sobre la composicion del mismo. El valor del coeficiente de determinacion
R? presentado en la Tabla 3.2 para esta membrana (0.9415) es lo suficientemente
elevado para validar de forma aceptable la suposicion considerada. De forma similar,
los parametros ajustados correspondientes las membranas PolyAn y PolyAl TypM1 se
obtuvieron despreciando el efecto de la temperatura sobre el perfil de composicion del
permeado. Para estas membranas, en el ajuste del modelo se consiguieron
igualmente valores elevados del coeficiente de determinacién (R*> 0.98, Tabla 3.2).
Para los casos con las membranas Pervap 2256 y PolyAl TypM1, el bajo valor
obtenido del parametro ¢ (Tabla 3.2) indica que el uso de un término de segundo
orden en el denominador de la ecuacion (3.2) no es relevante en el modelo.

Los datos experimentales del flujo de metanol versus la composicion de retenido son
correlacionados con el modelo correspondiente a la ecuacién (3.3). En la Tabla 3.3 se
muestran respectivamente los parametros ajustados del modelo para las membranas
Pervap 2256, PolyAl TypM1 y PolyAn. En todos los casos, el valor obtenido del

coeficiente de determinacion R? en la regresion es superior a 0.98.
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Tabla 3.3 Parametros ajustados del modelo de flujo de permeado de metanol
(ecuacion (3.3)) con sus respectivos intervalos de confianza del 95%.

Membrana C (kmol/(m? h)) E, (kJ/mol) n1 n2 R?
Pervap 1.496e03 23.90 1.1709 -0.1461 0.9966
2256 (1.098€03 2.085€03) (23.09 24.65) (1.1245 1.2130) (-0.1586 -0.1238) -
PolyAl 0.9648e05 33.10 1.363 ) 0.9832
TypM1  (0.067805 9.430e05) (26.27 38.96) (1.229 1.508) :
307.0 20.64 0.9951
PolyAn 1383 539.9) (18.42 22.29) (0.9168 1.0557) " 0.9912
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Figura 3.4 Efecto sobre el flujo de metanol de (a) la temperatura (318.15, 333.15,
y348.15 K a 5mbar) y (b) de la presion de permeado (5 y 100 mbar a 333.15K) para la
membrana Pervap 2256.
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En la Figura 3.4a se muestran los datos experimentales y calculados del flujo molar
de metanol correspondientes a la membrana Pervap 2256 a temperaturas de 318.15,
333.15 y 348.15 K y una presion de permeado de 5 mbar. De esta figura se observa
que el perfil de flujo de metanol a 348.15 K esta por encima de los otros dos perfiles
correspondientes a las temperaturas mas bajas consideradas. Por otro lado, en la
Figura 3.4b se muestran los perfiles de flujo de metanol obtenidos a dos presiones de
permeado diferentes (5 y 100 mbar) y a una temperatura de 333.15 K. A partir del
analisis de la Figura 3.4b se concluye que la presién del permeado tiene un efecto
opuesto al correspondiente a la temperatura sobre el flujo de permeado; es decir, los
flujos mas altos se alcanzan en el valor mas bajo de la presion de vacio.

Para los propdsitos de este capitulo, los modelos representados por las ecuaciones
(3.2) y (3.3) describen adecuadamente, en todos los casos, tanto los datos
experimentales como los de la literatura. Obsérvese, sin embargo, que el modelo de
flujo de permeado debe aplicarse cuidadosamente para presiones de permeado fuera
del intervalo analizado, ya que el modelo empirico no incluye un factor del tipo de

fuerza impulsora para esta variable.

3.4.2 Comparacion del desempeno de separacion mediante el
indice PSI

Los calculos necesarios para la estimacion de los indices PSI correspondientes a las
membranas Pervap 2256, PolyAl TypM1 y PolyAn se realizaron teniendo en cuenta
los modelos de flujo y selectividad anteriormente descriptos y cuyos parametros se
reportan en las Tablas 3.3 y 3.2, respectivamente. En el caso de la membrana Pervap
2255-30 se utilizaron los modelos y los parametros reportados por Gorri y col. (2006).
En la Figura 3.5 se muestran los valores estimados del factor de separacion en
funcién de la composicion de retenido para todas las membranas en el intervalo 0.2 -
0.5 mol/mol en metanol. En esta figura se observa que la membrana Pervap 2255-30
presenta los mayores valores del factor de separacién en tanto que la membrana
PolyAl TypM1 muestra los valores mas bajos. El factor de separacion correspondiente
a las otras dos membranas restantes, cuyos valores son similares entre si, estan mas
proximos a los correspondientes a la membrana PolyAl TypM1. Para todas las
membranas consideradas, el factor de separacion presenta un comportamiento

decreciente con la composicion de metanol en el retenido.




86 Capitulo 3

o
c 4 r
R
[&]
o
S 3t
o)
2]
o
-c -
g 2 r Pervap 2255-30 <=
A —Pervap 2256
1| - -PolyAn
— PolyAl TypM1
O 1 1 1 1
0.1 0.2 0.3 0.4 0.5

Fraccion molar de MeOH en el retenido/liquido

Figura 3.5 Factor de separacion versus fraccion molar de metanol en el retenido

En la Figura 3.6a se muestran los valores calculados del flujo total en funcion de la
composicion del retenido para cada una de las membranas consideradas a una
temperatura de 318.15 K. A partir del analisis de esta figura se puede observar que
en todos los casos el flujo total es proporcional a la composicion de metanol en el
retenido. Para las membranas Pervap 2256 y PolyAl TypM1 los flujos totales son
mucho mas altos que los reportados para las membranas PolyAn y Pervap 2255-30.
Para tener en cuenta el efecto de la temperatura sobre el flujo total de permeado, las
estimaciones de flujo también se realizaron a una temperatura de 348.15 K (Figura
3.6b). A partir de un analisis enfatizado entre la Figura 3.6a y b se observa en todos
los casos un comportamiento creciente del flujo total de permeado con la temperatura.
Cuando la temperatura se incrementa en 30 K el flujo total correspondiente a la
membrana PolyAl TypM1 aumenta aproximadamente tres veces en tanto que para las
membranas restantes el flujo se incrementa al doble. Es importante resaltar que los
célculos realizados a 348.15 K para la membrana PolyAl TypM1 se extrapolaron a
partir de los datos obtenidos entre 303.15 y 317.15 K (Genduso y col.,, 2016)
utilizando los modelos presentados en la Secciéon 3.2.5. Para esta membrana, se
requieren experimentos adicionales para corroborar el comportamiento predicho en la
Figura 3.6b. De manera similar, las estimaciones correspondientes a la membrana
Pervap 2255-30 fueron obtenidas mediante extrapolacion; sin embargo, en este caso
los valores de flujo se calcularon utilizando el modelo presentado por Gorri y col.
(2006) con experimentos realizados a temperaturas iguales e inferiores a los 333.15
K.
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Figura 3.6 Flujo total versus composicion del retenido a (a) 318.15 y (b) 348.15 K.

En la Figura 3.7a y b se muestran los valores del indice PSI calculados a 318.15 y
348.15 K, respectivamente. Los indices PSI correspondientes a las membranas
Pervap 2256, PolyAl TypM1 y PolyAn a 318.15 K presentan un comportamiento
decreciente con la fraccion molar de metanol en el retenido. Entre estas tres
membranas, los valores mas altos del indice PSI le corresponden a la membrana
Pervap 2256 mientras que la membrana PolyAn presenta los mas bajos. El indice PSI
estimado correspondiente a la membrana Pervap 2255-30 presenta en cambio un
comportamiento creciente con la composicion de metanol en el retenido. El
desempefio de esta membrana supera el desempefio correspondiente a cualquiera
de las otras tres membranas para valores de la fraccion molar de metanol por encima
de 0.45.
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A partir de la comparacion entre la Figura 3.7a y b se observa que los valores del
indice PSI aumentan proporcionalmente con la temperatura para todas las
membranas consideradas. Particularmente, el incremento observado para la
membrana PolyAl TypM1 es mucho mayor que aquellos correspondientes a las otras

tres membranas restantes.

40
(a)
35
—Pervap 2256
30
s — PolyAl TypM1
;E 25 Pervap 2255-30
E/ - =PolyAn
Dot
2
8 15 L \
-6 ———————
L£10 ¢ - - \\\
s L TTTmeeal
O 1 1 1 1
0.1 0.2 0.3 0.4 0.5
Fraccion molar de MeOH en el retenido/liquido
40
(b)
35
30
z
o 25 |
E
Ee)
<20 |
2
15T Tl
Q ~~a
© T~ ~ -~
L10 | —Pervap 2256 T--.
— PolyAl TypM1
5 Pervap 2255-30
- —PolyAn
0 1 1 1 1
0.1 0.2 0.3 0.4 0.5

Fraccion molar de MeOH en el retenido/liquido

Figura 3.7 indice de separacién por pervaporacion (PSl) versus composicién de
retenido a (a) 318.15y (b) 348.15 K.

Como se mencion6 anteriormente, la temperatura maxima de trabajo admisible
correspondiente a las membranas Pervap es de 358.15 K en tanto que para las
membranas PolyAn y PolyAl TypM1 se han realizado pruebas experimentales a

temperaturas operacién de hasta 363.15 y 373.15 K, respectivamente.
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Debido a los elevados valores del indice PS| esperados a altas temperaturas es
aconsejable que la unidad de pervaporacion opere cerca de la temperatura maxima
de trabajo admisible con el objeto de obtener disefios con los requerimientos de area
de membrana mas bajos posibles. De acuerdo con esta recomendacion, en la Figura
3.8 se muestran los valores del indice PSI calculados a 363.15 K correspondientes a
las membranas PolyAn y PolyAl TypM1, en tanto que para las membranas Pervap los
resultados mostrados corresponden a 348.15 K. De la figura mencionada se observa
que los valores del indice PSI correspondientes a la membrana PolyAl TypM1 estan
muy por encima a los correspondientes de las otras tres membranas consideradas.
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Figura 3.8 indice de separacion por pervaporacion (PSl) versus composicién de
retenido. La linea vertical punteada resalta los resultados obtenidos correspondientes
al valor de la composicion azeotrépica.

3.4.3 Comparacion del desempeiio de separacion mediante
cifras econémicas

Como se menciona en la Seccion 3.3.6, el analisis mediante indice PSI no permite
analizar los “trade-offs” caracteristicos de los procesos hibridos destilacion-
pervaporacion. Por lo tanto, en esta seccion se realizan estimaciones preliminares de
costos con el objeto evaluar apropiadamente el desempefio de cada una de las
membranas de pervaporacion consideradas. Adicionalmente, con el propésito realizar
una comparacion adecuada entre el desempefo de separacion correspondiente a
cada membrana se tienen en cuenta diferentes configuraciones de proceso. Para
todos los casos de disefio considerados en este capitulo, una corriente de
alimentacion principal con un caudal de 500 kmol/h se separa en dos corrientes
diferentes de producto con composiciones de 0.056 y 0.99 mol/mol en metanol,

respectivamente.
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En aras de un mejor entendimiento se analiza detalladamente en primer lugar la
separacion de una mezcla de metanol-acetato de metilo de composicién 0.5 mol/mol.
En este caso, se adopta una temperatura de operaciéon de 348.15 K en la unidad de
pervaporacién. En la Tabla 3.4 se presentan los balances de masa correspondientes
al disefio 6ptimo de la configuracion lll del proceso hibrido para cada una de las
membranas consideradas. En esta tabla se muestran en negrita los valores
correspondientes a las variables de optimizacion.

Tabla 3.4 Balance de masa correspondiente la configuracion Il para cada una de las
membranas consideradas. (F, = 500 kmol/h, x, = 0.5 mol/mol, T,,, = 348.15 K).

Membrana
PolyAl Pervap Pervap
TypM1 TOWAN 2055 30 2256
F (kmol/h) 927 858 876 811

xp (Mol/mol) 0.343 0.338 0.337  0.346
R (kmol/h) 468 494 609 415
xg (Mol/mol) 0.173  0.181 0.207  0.152
P (kmol/h) 458 364 268 396

yp (Mol/mol) 0.517 0.553 0.634 0.550

F, (kmol/h) 468 494 609 415
xpy (Mol/mol) 0.173  0.181 0207  0.152
D, (kmol/h) 206 232 346 153

xpg (Mol/mol) 0.322 0.322 0.321  0.316

F, (kmol/h) 958 864 768 896
xp, (Mol/mol) 0.508 0522 0.547  0.522
D, (kmol/h) 721 626 530 658

xpy (Mol/mol) 0.350 0.345 0.348  0.353

Entre los disefios correspondientes a cada membrana, el valor 6ptimo de la
composicion retenido xy varia entre 0.152 y 0.207 mol/mol en metanol. Respecto de
las composiciones de destilado xp, y xp,, los valores éptimos se encuentran en los
intervalos mas reducidos de [0.316, 0.322] y [0.345, 0.353 mol/mol], respectivamente.
A partir de la comparacion de los valores Optimos correspondientes a las variables
mencionadas se desprende que la solucion éptima para la composicion de retenido

es muy diferente para cada membrana.
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En la Tabla 3.5 se presentan los tamafos de los equipos y los requerimientos
energéticos correspondientes al disefio 6ptimo de la configuracion Il para cada una
de las membranas consideradas.

Tabla 3.5 Tamano de equipos y sus requerimientos energéticos correspondientes a la

configuracién lll para todas las membranas estudiadas. Los valores corresponden a
los balances de masa 6ptimos presentados en la Tabla 3.4

Membrana

PolyAl TypM1 PolyAn Pervap 2255-30 Pervap 2256

Apin, A (M?) 1410, 1760 3080, 3850 2510, 3140 1430, 1790
Qr (kW) 4070 3250 2420 3530
teorico y roat do ¢, 1828 18,28 18,28 16,25
Diametro de C; (m) 2.34 2.44 2.80 2.09
Qcq1 (KW) 6030 6590 8760 4760
Acq (MP) 546 596 793 431
Qg1 (KW) 5750 6280 8350 4550
Agy (M) 86 94 125 68
Nimerodoplalos 2.3 27,42 2497 20, 31
Diametro de C, (m) 2.96 2.80 2.56 2.80
Qcz (KW) 13660 12270 10260 12220
Ay (M?) 1237 1110 928 1106
Qg2 (KW) 14810 13310 11120 13240
Ag, (M?) 253 227 190 226

El disefio correspondiente a la membrana PolyAn presenta el requerimiento mas alto
de éarea de membrana, alrededor de 3850 m? mientras que los disefos
correspondientes a las membranas Pervap 2256 y PolyAl TypM1 muestran los
requerimientos mas bajos de area de membrana los cuales son aproximadamente la
mitad del area correspondiente a la membrana PolyAn. Aunque los requerimientos de
area correspondientes a las membranas PolyAl TypM1 y Pervap 2256 son muy
similares entre si, las demandas de energia requeridas para el calentamiento de
retenido son muy diferentes. Para el caso de la membrana Pervap 2256, la potencia

requerida en el calentamiento del retenido es un 13% menor que la correspondiente a
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la membrana PolyAl TypM1, en tanto que el disefio con la menor demanda de
potencia le corresponde a la membrana Pervap 2255-30.

Con respecto a la tarea de destilacion, el disefio 6ptimo correspondiente a la
membrana Pervap 2256 presenta el nimero mas bajo de platos en ambas columnas
de destilacién dado que sus respectivas composiciones de destilado son las mas
distantes del azedétropo. Mas aun, el disefio correspondiente a esta membrana
muestra la demanda energética global mas baja. Por otro lado, el disefio con la
membrana PolyAl TypM1 presenta la mayor demanda energética global, siendo ésta
un 15% superior que la correspondiente al disefio con la membrana Pervap 2256.

En la Tabla 3.6 se presentan tanto los costos operativos como de inversién de cada
operacion unitaria, asi como las cifras del costo total de separacion del proceso
correspondientes cada una de las membranas consideradas.

Tabla 3.6 Costo de inversion, operativo y total (10° U$S/afio) correspondientes a los
disefos optimos presentados en la Tabla 3.4 y Tabla 3.5.

Membrana
PolyAl Pervap Pervap
TypM1 POVAN 2555 30 2256
Costo de inversién de la unidad de pervaporaciéon 2.10  4.60 3.75 2.14
Costo de inversién de las columnas de destilacién 1.56 1.64 1.60 1.35

Costo operativo de la unidad de pervaporacion 3.66 6.23 5.35 3.49

Costo operativo de las columnas de destilacion 5.23 4.98 4.97 4.52
Gastos Generales 2.11 3.54 3.05 2.02
Costo total de separacion 134 171 15.1 121

A partir de la comparacion entre las cifras econdmicas se observa que los valores del
costo total de separaciéon de los disefios correspondientes a las membranas PolyAl
TypM1, Pervap 2255-30 y PolyAn son un 11, 25 y 41% superiores al disefio
correspondiente con la membrana Pervap 2256, respectivamente. Aunque el costo de
inversion de la unidad de pervaporacion con la membrana PolyAl TypM1 es menor
que el correspondiente al de la membrana Pervap 2256, los mayores costos
operativos correspondientes a la membrana PolyAn TypM1 la convierten en una
alternativa menos favorable y por tanto queda relegada a un segundo lugar después
de la alternativa con la membrana Pervap 2256.

Ampliando el analisis realizado anteriormente para valores de composiciones de la

corriente de alimentacién entre 0.1 y 0.9 mol/mol en metanol se consideran ahora las
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cuestiones de factibilidad tanto técnica como econdémica para todas las
configuraciones de proceso presentadas en la Seccion 3.3.1. En la Figura 3.9ay b se
muestra el costo total de separacién en funcion de la composicion de la corriente de
alimentacion principal correspondiente a los disefios con las membranas Pervap
2255-30 y 2256, respectivamente.
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Figura 3.9 Costo total versus composicion de alimentacion para distintas
configuraciones del proceso hibrido correspondientes a las membranas (a) Pervap
2255-30 y (b) Pervap 2256. (T,, = 348.15 K). El costo total en cada punto

corresponde al disefio 6ptimo.

En el caso de disefio con la membrana Pervap 2255-30 (Figura 3.9a), los costos

totales de separacién correspondientes a las configuraciones | *, Il *, lll * son mucho
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mayores que los correspondientes al de las configuraciones I, Il y Ill, respectivamente.
Mientras que los valores 6ptimos de la composicion de retenido correspondientes a
todas las configuraciones con esta membrana estan relativamente alejadas de la
especificacion del producto rico en acetato de metilo (0.056 mol/mol en metanol), las
composiciones de retenido 6ptimas para las configuraciones con la membrana Pervap
2256 se encuentran por el contrario mucho mas cercanas a la especificacion de
producto mencionada. Como consecuencia, la diferencia entre el coste total
correspondiente a cada par de configuraciones I-I*, lI-1I* y IlI-lll * es mucho menor
para los disefios correspondientes a la membrana Pervap 2256 (Figura 3.9b).

La configuracion optima del proceso depende en gran medida del valor de
composicion de la corriente de alimentacién principal (Figura 3.9a y b). Para los casos
considerados con ambas membranas Pervap, la configuracion | presenta el costo
global mas bajo a valores de composicion de la alimentacion pertenecientes a la
Regidén 1. En esta region, los costos de inversion y de operacion correspondientes a
la columna de destilacion C1 gobiernan el costo total de separacién. En el caso en
que la composicién de alimentacién se encuentre en la Regién 2, la configuracién |l
es la mas adecuada. En este caso, el proceso de pervaporacion tiene una mayor
contribucién sobre el costo total de separacion. Finalmente, la configuracién Il es la
preferida en los casos en que la composicién de alimentacion pertenezca al amplio
intervalo determinado por la Region 3.

Considerando todas las membranas estudiadas, las Figura 3.10a y b muestran el
costo total de separacion en funcién de la composicion de alimentacion
correspondientes a dos valores de temperatura de operacion en la unidad de
pervaporacion; es decir, 318.15 y 348.15 K, respectivamente. Cada punto mostrado
en las Figura 3.10a y b corresponde a la configuracion optima del proceso de la
respectiva membrana.

En ambas figuras mencionadas, las curvas de costo total correspondientes a cada
membrana se encuentran claramente separadas entre si. La mayor diferencia de
costo presente entre estas curvas se da a valores de composicion de la alimentacion
comprendidas en el intervalo de [0.35, 0.45 mol/mol] en metanol. En este intervalo las
membranas pueden clasificarse facilmente respecto de su respectivo costo total de
separacion. De acuerdo con este criterio, el disefio correspondiente a la membrana
Pervap 2256 es el que presenta un menor costo seguido por los disefios

correspondientes a las membranas PolyAl TypM1, Pervap 2255-30 y PolyAn.
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Figura 3.10 Costo total versus composicion de alimentacién para temperaturas de
operacion de la unidad de pervaporacion de (a) 318.15 y (b) 348.15 K. El costo total

en cada punto corresponde a la configuracion éptima del proceso hibrido.

De la comparacion entre las Figura 3.10a y b se observa que los valores mas bajos

del costo total de separacién correspondientes a todas las membranas se consiguen

a un valor de temperatura de 348.15 K. Para todos los casos mostrados en la Figura

3.10b, la disminucién en el costo de inversién de la unidad de pervaporacion

desencadenada por el aumento de la temperatura de operacion es mucho mayor que

el incremento del costo operativo implicado en el calentamiento de la corriente de

retenido.
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Como se mencioné anteriormente, las membranas PolyAl TypM1 y PolyAn pueden
trabajar a valores de temperatura por encima de los 348.15 K. Por esta razoén, los
disefos correspondientes a estas dos membranas se evaluan a 363.15 K y se
comparan con los disefios correspondientes a las membranas Pervap operando a una
temperatura de 348.15 K. Los resultados obtenidos bajo las condiciones mencionadas
se presentan la Figura 3.11.
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Figura 3.11 Costo total versus composicion de alimentacion. La temperatura de
operacion en la unidad de pervaporacion es de 348.15 K para las membranas Pervap
y de 363.15 K para las membranas PolyAn y PolyAl TypM1. El coste total en cada
punto corresponde a la configuracion optima del proceso hibrido.

De la Figura 3.11 se observa que los disefios correspondientes a las membranas
PolyAl TypM1 y Pervap 2256 son los menos costosos. Los costos totales estimados
para las membranas Pervap 2255-30 y PolyAn son hasta un 30% superiores a

aquellos correspondientes a las membranas PolyAl TypM1 y Pervap 2256.

3.4.4 Analisis de sensibilidad

En la Figura 3.12a y b se muestran los resultados obtenidos a partir un analisis de
sensibilidad realizado considerando una composicién de la corriente de alimentacion
principal de 0.4 mol/mol en metanol. Para cada una de las membranas consideradas
se recalcularon los valores del costo total de separacién correspondientes a la
configuracion Il del proceso 6ptimo variando los factores de costo relacionados con el
costo de inversion de la unidad de pervaporacion (Figura 3.12a) y el costo de compra

del médulo de membrana (Figura 3.12b).
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Figura 3.12 Analisis de sensibilidad del costo total de separacion variando (a) el costo
de inversién de la unidad de pervaporacion y (b) el costo de compra del médulo de la
membrana. (x, = 0.4 mol/mol).

En general, los costos totales de separacion correspondientes a los disefios con las

membranas PolyAn y Pervap 2255-30 son mas sensibles a los cambios en las

variables de sensibilidad que aquellos correspondientes a las membranas PolyAl

TypM1 y Pervap 2256. Las areas de membrana requeridas para los disefios con las

membranas PolyAl TypM1 y Pervap 2256 son mucho mas bajas que los

requerimientos de area correspondientes a las membranas PolyAn y Pervap 2255-30.

Por esta razén, el costo total de separacién correspondiente a los disefios con las
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membranas PolyAl TypM1 y Pervap 2256 es menos sensible al costo de inversion de
la unidad de pervaporacion.

Los resultados sefalaron que incluso al considerar una variacién del £ 25% en el
factor que estima el costo de inversién de la unidad de pervaporacion, las membranas
Pervap 2256 y PolyAl TypM1 contindan siendo las mejores candidatas. De manera
similar, en la Figura 3.12b se observa que las membranas Pervap 2256 y PolyAl
TypM1 son las alternativas mas prometedoras en el intervalo de variacion del costo
de compra del médulo de membrana de [t 25, + 75%)].

A partir de la anterior comparacién se concluye que el sistema de condensacion al
vacio contribuye con una alta incertidumbre a la estimacion del costo total de
separacion cuando éste es calculado a partir de un Unico factor de costo por area de
membrana para toda la unidad de pervaporacion. Por lo tanto, un modelado mas
detallado del sistema de condensacion al vacio es primordial cuando se desean
obtener estimaciones mas precisas del costo total de separacién. Ademas, la presion
del permeado puede considerarse como variable de optimizacion con el objeto de
capturar el “trade-off’ presente entre el costo de operacion del sistema de

condensacion al vacio y el costo de inversion del médulo de membrana.

3.4.5 Diseio y optimizacion considerando un modelo detallado
del sistema de condensacion al vacio

En la Tabla 3.7 se presentan los valores 6ptimos de las composiciones de retenido y
destilado, los tamafios de los equipos y sus requerimientos energéticos
correspondientes a la configuracién Il del proceso hibrido para el caso de separacion
de una mezcla de composicién 0.85 mol/mol en metanol. En este caso, en el disefio
del proceso se tiene en cuenta un modelado mas detallado del sistema de
condensacion al vacio. La unidad de pervaporacion es diseiada considerando la
operacién de la membrana Pervap 2256 a una temperatura de 348.15 K y dos
presiones de permeado diferentes de 10 y 100 mbar. En la Tabla 3.7 se muestran en
negrita los valores correspondientes a las variables de optimizacion.

En esta tabla se observa que el requerimiento de area de membrana a una presion de
permeado de 100 mbar es un 50% mayor que el correspondiente a 10 mbar. Como
consecuencia, el costo de inversion del modulo de membrana es mayor a 100 mbar.
Por otra parte, la demanda energética total de ambas columnas de destilacién es
ligeramente inferior a una presion de permeado de 100 mbar en comparacion con la

correspondiente a 10 mbar.
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Tabla 3.7 Tamano de los equipos y sus requerimientos energéticos correspondientes

a la configuracion Il utilizando la membrana Pervap 2256. Se incluyen los resultados

obtenidos de un modelado mas detallado del sistema de condensacion al vacio. (x, =
0.85 mol/mol en metanol, T,, = 348.15 K).

Presion de permeado

p (mbar)

10 100
Xg, vp (Mol/mol) 0.142, 0.543 0.123, 0.537
xp1 (mol/mol) 0.300 0.296
xp2 (mol/mol) 0.346 0.346
Amin, A (M?) 412,515 617,771
Qr (KW) 981 1020
Ag (m?) 30 30
Numero de platos tedrico y real de C; 14, 22 13, 20
Diametro de C; (m) 1.06 0.95
Qc1 (kW) 1210 -954
Acy (M?) 110 86
Qg1 (KW) 1160 913
Agy (M?) 18 14
Numero de platos teorico y real de C, 22, 34 22,34
Diametro de C, (m) 1.79 1.80
Qcz (kW) -4780 -4840
Acy (M?) 432 438
Qg2 (KW) 5180 5250
Ag, (M) 89 90
T (K) 237 272
Wp (KW) 2.2 2.2
Wy p (KW) 14 2
Qp (kW) 1400 1320
Ayc (M) 626 602
Weomp 1,2 (KW) 310,526 460

Agpc (M2) 409 327
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Con respecto al sistema de condensacién al vacio, la temperatura requerida para
condensar la corriente de permeado a una presion de permeado de 10 mbar es de
aproximadamente 237 K en tanto que la temperatura necesaria de condensacion es
de 272 K para una presion de permeado de 100 mbar. Esta ultima condicion de
operacion “suave” da lugar a un disefio mas econoémico del sistema de refrigeracion.
De hecho, el sistema de refrigeracion correspondiente a 100 mbar requiere
aproximadamente un 45% menos de energia en comparacion con el disefio
correspondiente a 10 mbar. Mas aun, dado que a 100 mbar el sistema de
refrigeracion no requiere de una configuracion multi-etapa el costo de inversion es
también inferior para esta presion de operacion. En la Tabla 3.8 se presentan los
costos tanto de inversibn cdmo de operacién y el costo total de separacion
correspondientes a los disefios presentados en la Tabla 3.7.

Tabla 3.8 Costo de inversion, operativo y total (10° U$S/afio) correspondientes a los
disefios optimos presentados en la Tabla 3.7.

Presion de permeado

p (mbar)

10 100

Costo de inversion del médulo de membrana 0.13 0.17
Costo de inversion del sistema de condensacion al vacio 0.55 0.38
Costo de inversion de las columnas de destilacion 0.77 0.75
Costos operativos del médulo de la membrana 0.24 0.26
Costos operativos del sistema de condensacion al vacio 1.01 0.57
Costos operativos de las columnas de destilacion 1.61 1.56
Gastos generales 0.87 0.79
Costo total de separacién 5.18 4.48

En resumen, al tener en cuenta tanto los costos de inversiéon como de operacion el
costo total de separacion (Tabla 3.8) correspondiente a una presién de permeado de
100 mbar es un 14% mas bajo que aquel correspondiente a 10 mbar. Al considerar la
presion del permeado como variable de optimizacion en el intervalo de [10, 100 mbar],
el valor 6ptimo de esta variable se aproximoé al valor de su cota superior, la cual es a
su vez la presion maxima de permeado considerada en los experimentos realizados
con la membrana Pervap 2256.

Las condiciones de las corrientes de alimentacion y de producto consideradas en este

caso de disefio son muy similares a aquellas descriptas en el disefio de readaptacién
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presentado por Genduso y col. (2016). Los valores tanto del requerimiento de area de
membrana como del consumo de energia son mas bajos cuando se adopta el disefio
basado en la optimizacion propuesto en este capitulo. El enfoque aqui considerado
supera las limitaciones inherentes a los disefios éptimos que se encuentran a partir de

la adaptacion de los procesos existentes.

3.5 Conclusiones

En este capitulo se evalué exitosamente el desempefo de cuatro membranas
selectivas al metanol (Pervap 2255-30, Pervap 2256, PolyAn y PolyAl TypM1) en la
separacion de la mezcla de metanol-acetato de metilo.

Para la caracterizacion del flujo y selectividad de la membrana comercial Pervap 2256
se llevaron a cabo experimentos de pervaporacion a distintos valores de temperatura
y presion de permeado. Los resultados obtenidos mostraron que esta membrana es
capaz de romper el azedtropo de la mezcla metanol-acetato de metilo. En particular,
para una composicion de la alimentacion cercana al azedtropo se obtuvo un flujo total
maximo de aproximadamente 18 kg/(m? h) con un factor de separacién de 3 a una
temperatura de 348.15 Ky una presién de permeado de 5 mbar.

Es de hacer notar que a excepcion de la membrana PolyAl TypM1, la cual presenta
un desempeio muy superior al de las membranas Pervap 2255-30, Pervap 2256 y
PolyAn en toda la gama de composiciones de retenido estudiadas (Figura 3.8), el
analisis con el indice PSI no es un método apropiado para obtener una clara
clasificaciéon de las membranas respecto de su desempeiio.

Por lo tanto, el desempefio de cada membrana se evalud sobre la base del disefio
conceptual de diferentes configuraciones del proceso hibrido destilacién-
pervaporacién. Teniendo en cuenta la minimizacion del costo total de separacién, la
optimizacion del disefio correspondiente a cada membrana se consiguio
considerando como variables de optimizacién a las composiciones de las corrientes
de retenido y de destilado. Siguiendo esta metodologia, las membranas fueron
clasificadas satisfactoriamente de acuerdo con su respectivo costo total de
separacion. Las membranas mejor clasificadas, con costos similares, fueron las
membranas PolyAl TypM1 y Pervap 2256. La presente metodologia demostrd ser
mas consistente y adecuada para la evaluacion del desempefio que su estimacién a
partir del indice PSI.

Adicionalmente, se efectud un analisis de sensibilidad para considerar la variacion en
el costo de compra de las distintas membranas. Los resultados mostraron que la

clasificacién de las membranas sigue siendo valida aun para variaciones del £ 75%




102 Capitulo 3

en el coste de compra de la membrana. Ademas, se concluyé que la contribucién del
sistema de condensacion al vacio implica una alta incertidumbre en la estimacion del
costo total de separacién cuando este se calcula a partir de un unico factor de costo
por area de membrana de toda la unidad de pervaporacion. Entonces, un modelado
mas detallado del sistema de condensacién al vacio es primordial cuando se deseen
estimaciones mas precisas del costo total de separacion.

A partir del disefio detallado del sistema de condensacién al vacio se observo que la
inclusion de la presion del permeado como una variable de optimizacion permitio
capturar apropiadamente los “trade-offs” existentes entre el costo de inversion del
modulo de membrana y los costos tanto de inversidbn como de operacién del sistema
de condensacion al vacio. Para el caso de la membrana Pervap 2256, el valor éptimo
de la presion de permeado fue de 100 mbar con una temperatura de condensaciéon de
272 K.

3.6 Nomenclatura

A, Apin Area real y minima de membrana (m?)

Aci, Ag; Area de intercambio de calor del condensador y del rehervidor de la columna
C; (m?)

Ag Area de intercambio de calor requerida para recalentar el retenido (m?)

Ayc, Arc Area de intercambio de calor del condensador al vacio y del refrigerante (m?)

a, b, ¢ Parametros del modelo correspondiente a la ecuacion (2.2)

B; Caudal molar del fondo de la columna de destilacién Ci (kmol/h)

C Parametro del modelo correspondiente a la ecuacién (2.3) (kmol/(m? h))
C; Columna de destilacion i

D; Caudal molar de destilado de la columna de destilacion Ci (kmol/h)

At Periodo de tiempo (h)

E, Energia aparente de activacion (kJ/mol)

F Caudal molar de alimentacion a la unidad de pervaporacion (kmol/h)
F, Caudal molar de alimentacion principal al proceso hibrido (kmol/h)

F; Caudal molar de alimentacion a la columna de destilacion Ci (kmol/h)

Flujo total de permeado (kmol/(m? h))
J; Flujo local de permeado del componente i (kmol/(m? h))
ny, n, Parametros del modelo correspondiente a la ecuacion (2.3)
np Permeado recolectado (kmol)
p Presién de permeado (bar)

P Caudal molar de permeado (kmol/h)
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PSI  indice de separacion por pervaporacion

Qr Potencia requerida en el calentamiento del retenido (kW)

Qp Potencia requerida en la condensacion del permeado (kW)
Qg Potencia requerida en el rehervidor de la columna C;(kW)

Qci Potencia requerida en el condensador de la columna C;(kW)
R Caudal molar de retenido (kmol/h)

R Constante universal de los gases (kJ/(mol K))

T Temperatura (K)

Top Temperatura de operacién en la unidad de pervaporacién (K)
T/nal Temperatura de condensacion al final del condensador al vacio (K)
Weomp Potencia requerida por el compresor del refrigerante (kW)
Wp Potencia requerida por la bomba de recirculacion (kW)

Wyp  Potencia requerida por la bomba de vacio (kW)

x;, ¥; Composicién local del componente i en el retenido y permeado (mol/mol)

Xo Composicién de metanol en F, (mol/mol)
X Composicion de metanol en F (mol/mol)
Xpi Composicién de metanol en B; (mol/mol)
Xpi Composicién de metanol en D; (mol/mol)
Xg Composiciéon de metanol en R (mol/mol)
Xp Composicion de metanol en P (mol/mol)

Simbolos griegos

a Factor de separacion

3.7 Referencias

Aspen Plus, Aspen Hysys & Aspen Batch Distillation User Manual Version 8 (2014).

Bausa, J., & Marquardt, W. (2000). Shortcut Design Methods for Hybrid Membrane/Distillation
Processes for the Separation of Nonideal Multicomponent Mixtures. Industrial &
Engineering Chemistry Research, 39(6), 1658—1672.

Brinkmann, T., Pingel, H., Wolff, T., Doker, M., Bozek-Winkler, E., & Gmehling, J. (2008).
Verhalten Verschiedener Membranmaterialien fir die Aufbereitung Organischer
Produktstrome aus Reaktivrektifikationskolonnen. Chemie Ingenieur Technik, 80(1-2), 157-
164.

Caballero, J. A., Grossmann, |. E., Keyvani, M., & Lenz, E. S. (2009). Design of hybrid
distillation-vapor membrane separation systems. Industrial and Engineering Chemistry
Research, 48(20), 9151-9162.




104 Capitulo 3

Currie, J., & Wilson, D. I. (2012). OPTI, Lowering the Barrier Between Open Source Optimizers
and the Industrial MATLAB User. Foundations of Computer-Aided Process Operations,
(January 2012).

Doherty, M. F., & Malone, M. F. (2001). Conceptual Design of Distillation Systems. New York:
McGraw-Hill Science/Engineering/Math.

Efron, B., & Tibshirani, R. J. (1993). An introduction to the bootstrap. Boca Raton FL: CRC
Press.

Fahmy, A., Mewes, D., & Ebert, K. (2001). Design methodology for the optimization of
membrane separation properties for hybrid vapor permeation-distillation processes.
Separation Science and Technology, 36(15), 3287-3304.

Fair, J. R. (1961). How to predict sieve tray entrainment and flooding. Petro/Chem Engineer,
33(10), 45-62.

Fuchigami, Y. (1990). Hydrolysis of methyl acetate in distillation column packed with reactive
packing of ion exchange resin. Journal of Chemical Engineering of Japan, 23(3), 354-359.
Genduso, G., Amelio, A., Colombini, E., Luis, P., Degréve, J., & Van der Bruggen, B. (2016).
Retrofitting of extractive distillation columns with high flux, low separation factor
membranes: A way to reduce the energy demand? Chemical Engineering Research and

Design, 109, 127-140.

Genduso, G., Luis, P., & Van der Bruggen, B. (2016b). Overcoming any configuration
limitation: an alternative operating mode for pervaporation and vapour permeation. Journal
of Chemical Technology & Biotechnology, 91(4), 948-957.

Gmehling, J. (2008). Development, validation and evaluation of reactive distillation processes
coupled to different separation stages (pervaporation, extractive distillation and azeotropic
distillation). Oldenburg, Germany.

Gorri, D., Ibafez, R., & Ortiz, I. (2006). Comparative study of the separation of methanol-
methyl acetate mixtures by pervaporation and vapor permeation using a commercial
membrane. Journal of Membrane Science, 280(1-2), 582-593.

Jimenez, L., Garvin, A., & Costa-Lopez, J. (2002). The Production of Butyl Acetate and
Methanol via Reactive and Extractive Distillation . Il . Process Modeling, Dynamic
Simulation and Control Strategy. Industrial & Engineering Chemistry Research, 41(26),
6735-6744.

Koch, K., Sudhoff, D., Krei3, S., Gorak, A., & Kreis, P. (2013). Optimisation-based design
method for membrane-assisted separation processes. Chemical Engineering and
Processing: Process Intensification, 67, 2-15.

Koch, K., & Goérak, A. (2014). Pervaporation of binary and ternary mixtures of acetone,
isopropyl alcohol and water using polymeric membranes: Experimental characterisation and
modelling. Chemical Engineering Science, 115, 95-114.

Langston, P., Hilal, N., Shingfield, S., & Webb, S. (2005). Simulation and optimisation of
extractive distillation with water as solvent. Chemical Engineering and Processing: Process
Intensification, 44(3), 345-351.




3.7 Referencias 105

Le Digabel, S. (2011). NOMAD: Nonlinear optimization with the MADS Algorithm. Optimization,
37(4), 1-15.

Luna, M., & Martinez, E. (2014). A Bayesian approach to run-to-run optimization of animal cell
bioreactors using probabilistic tendency models. Industrial and Engineering Chemistry
Research, 53(44), 17252-17266.

Luyben, W. L. (2011). Design and control of the butyl acetate process. Industrial and
Engineering Chemistry Research, 50(3), 1247-1263.

Marquardt, W., Kossack, S., & Kraemer, K. (2008). A Framework for the Systematic Design of
Hybrid Separation Processes. Chinese Journal of Chemical Engineering, 16(3), 333-342.

MathWorks. (1993). MATLAB User’'s Guide. Natick, MA: The MathWorks Inc.

Matuschewski, H., & Schedler, U. (2008). MSE - modified membranes in organophilic
pervaporation for aromatics/aliphatics separation. Desalination, 224(1-3), 124-131.

McCabe, W. L., & Thiele, E. W. (1925). Graphical Design of Fractionating Columns. Industrial
& Engineering Chemistry, 17(6), 605-611.

Popken, T., Gotze, L., & Gmehling, J. (2000). Reaction Kinetics and Chemical Equilibrium of
Homogeneously and Heterogeneously Catalyzed Acetic Acid Esterification with Methanol
and Methyl Acetate Hydrolysis. Industrial & Engineering Chemistry Research, 39, 2601-
2611.

Sain, S., Dincer, S., & Savasgyi, O. (1998). Pervaporation of methanol-methyl acetate binary
mixtures. Chemical Engineering and Processing: Process Intensification, 37(2), 203-206.
Skiborowski, M., Wessel, J., & Marquardt, W. (2014). Efficient Optimization-Based Design of
Membrane-Assisted Distillation Processes. Industrial & Engineering Chemistry Research,

53(40), 15698-15717.

Steinigeweg, S., & Gmehling, J. (2004). Transesterification processes by combination of
reactive distillation and pervaporation. Chemical Engineering and Processing: Process
Intensification, 43(3), 447-456.

Zhang, Z., Zhang, Q., Li, G., Liu, M., & Gao, J. (2016). Design and control of methyl acetate-
methanol separation via heat-integrated pressure-swing distillation. Chinese Journal of
Chemical Engineering, 24(11), 1584-1599.







Capitulo 4
Optimizacion basada en modelos
conceptuales y evaluacion ambiental de
tecnologias de tratamiento de solventes
residuales: Destilacion-incineracion
versus destilacion-pervaporacion

4.1 Introduccion

En la industria farmacéutica existe un uso amplio e intensivo de los solventes
organicos para llevar a cabo los diversos procesos de reaccion y la cristalizacion de
productos siendo inevitable la generacion de efluentes de solventes residuales. Luis y
col. (2013) demostraron que el analisis de ciclo de vida (LCA por sus siglas en inglés)
puede utilizarse como una herramienta para determinar la mejor tecnologia de
tratamiento de solventes residuales desde un punto de vista medioambiental e incluso
como una herramienta de toma de decisiones a priori (Amelio y col., 2014).
Cuestiones tales como la minimizacion de residuos peligrosos, emisiones, insumos, y
demanda energética son de suma importancia en la gestion optima de solventes
residuales (Seyler y col., 2005; Seyler y col., 2006).

La incineracion es la opcién mas evidente si se evalla el uso de solventes residuales
como combustibles para la produccion de vapor y electricidad. En este caso, la
incineracién convencional de solventes residuales y la incineracion en un horno de
cemento son alternativas que merecen atencién (Seyler y col., 2005; Seyler y col.,
2005b).

La recuperacion de solventes, por otra parte, reduce el consumo de materias primas
(Hofstetter y col., 2003; Capello y col.,, 2007). La destilacién por lotes o “batch”
caracterizada por su flexibilidad, simpleza de operacion y bajos costos de inversion es

una operacion clave en la recuperacion de solventes (Smallwood, 2002). Sin
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embargo, es importante destacar que los procesos hibridos que comprenden
tecnologias de destilaciéon y separacion por membranas como la pervaporacion estan
surgiendo ultimamente como opciones muy adecuadas, sobre todo debido a que la
capacidad de separacién de las tecnologias de membrana es independiente del
equilibrio de fases. Por lo tanto, el proceso hibrido es capaz de romper azeotropos de
las corrientes residuales que posean esta naturaleza a la vez de reducir la demanda
de energia de la tarea de destilacion. Mas aun, los procesos de separacion por
destilacion que son controlados por “Pinch” tangenciales también son candidatos a
ser reemplazados por un proceso hibrido. Urtiaga y col. (2006) demostraron la
viabilidad técnica de la recuperacion alcohol isopropilico (IPA) mediante un proceso
hibrido destilacion-pervaporaciéon. Koczka y col. (2007) realizaron comparaciones
econdémicas entre procesos convencionales y distintas alternativas hibridas para la
recuperacion de tetrahidrofurano (THF) a partir de mezclas binarias y ternarias
demostrando los beneficios econdmicos de procesos hibridos que incluyen a la
pervaporacion. Slater y col. (2012) propusieron la integracion de la pervaporacién con
la destilacion a volumen constante para la recuperacion y reutilizacién de THF. Estos
autores evaluaron la eficacia de la tecnologia propuesta mediante un analisis que
tuvo en cuenta los aspectos tanto econdmicos como ambientales. Aplicado a la
mezcla de THF-metanol, Luis y col. (2014) realizaron un analisis exhaustivo en
términos del impacto ambiental (LCA) y del consumo energético (simulacion) de las
alternativas de la destilacion a varias presiones, la destilacion-pervaporacion y la
incineracién; concluyendo que el proceso hibrido puede ser considerado como una
alternativa real frente a las otras tecnologias debido al ahorro de materiales y energia
esperado en un escenario global. Sin embargo, en su analisis no se tuvieron en
cuenta los aspectos econémicos.

En este capitulo se contempla en primer lugar la evaluacion econdémica, empleando
un enfoque de disefio conceptual, de las siguientes alternativas de tratamiento de
solventes residuales: 1) destilacion-incineracion en un horno de cemento y 2)
destilacion-pervaporacion. A continuacion, por medio de técnicas de LCA, se estima
el impacto ambiental sobre salud humana, los ecosistemas y los recursos naturales
de los disefios cuasi-6ptimos obtenidos en la etapa de disefio conceptual. Como caso
de estudio se considera una corriente de solvente residual consistente en una mezcla
IPA-agua, la cual posee tanto un azeétropo de temperatura minima como un punto de
inflexién en el diagrama liquido-vapor. Es de hacer notar, que la metodologia aqui

considerada puede extenderse a mezclas de varios componentes.
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4.2 Planteamiento del problema y descripcion del
proceso

En la Figura 4.1 estan representadas esquematicamente las dos alternativas de
tratamiento consideradas. En la alternativa 1 (Figura 4.1a), la alimentacioén fresca (5
t/dia de 27% p/p en IPA) es concentrada mediante destilacion “batch” a fin de
alcanzar en el destilado una composicidon cercana a la del azeétropo IPA-agua.
Posteriormente, el destilado resultante se transporta para su respectiva incineracion a
una planta de cemento mientras que el residuo del fondo de columna de se envia a la
instalacion de disposicién bioldgica en el sitio. En la Alternativa 2 (Figura 4.1b), por
otra parte, el alcohol es recuperado en un proceso de dos etapas compuesto por una
columna de destilacién y una unidad de pervaporacién, ambas unidades operadas de
manera discontinua. De la misma forma que en la Alternativa 1, el residuo de la
columna es también destinado a tratamiento biolégico. Las principales
especificaciones de proceso son: (i) la concentracién de alcohol en el rehervidor al
final operacion debe ser inferior al 1% p/p, (ii) en el caso de la recuperacion del
solvente, la concentracion final de alcohol en el tanque de producto debe ser superior
al 99.8 % p/p.
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(a) Corte 1 Corte2 | (b)
1
: Corte 1

:
1
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: | B3,
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Figura 4.1 Secuencia de operacion correspondiente a las alternativas de tratamiento
consideradas: (a) destilacion-incineracion y (b) destilacién-pervaporacion.

En cuanto a la primera alternativa (Figura 4.1a); es decir, la destilacion seguida por la
incineracién externa en una planta de cemento, el proceso 6ptimo consiste en
concentrar la alimentacion fresca hasta alcanzar una concentracién cercana a la
composicion azeotrépica con el fin de obtener una mezcla con un valor calorifico
superior a las 5.500 kcal/kg. De esta manera el valor calorifico de la mezcla es lo

suficientemente elevado para evitar el consumo de combustible suplementario en el




110 Capitulo 4

horno de la planta de cemento. Mas aun, se espera obtener una disminucion de los
costos de transporte debido a la reduccién del volumen de la mezcla a ser trasladada
(Smallwood, 2002). Se considera que la columna de destilacién puede operar durante
20 horas al dia dedicando las 4 horas restantes al llenado, la puesta en marcha y el
vaciado de la columna. En este caso se eligid a la recuperaciéon por paso de alcohol
en el primer corte o/, como la principal variable de optimizacion. En la Tabla 4.1 se
muestra el valor calorifico inferior correspondiente a una mezcla de 83% p/p en IPA
(0.6 mol/mol), el cual es adoptado como el valor objetivo de composicion del destilado
durante el primer corte. Téngase en cuenta que la composicion azeotrdpica de la
mezcla estudiada se encuentra alrededor del 88.5% p/p en IPA (0.698 mol/mol). El
primer corte es seguido por un segundo corte el cual opera bajo una politica a
relacion de reflujo constante (0.5) con el objeto de alcanzar una composicion de IPA
inferior al 1% p/p en el rehervidor al final del lote. A fin de evitar pérdidas del alcohol,
este corte intermedio es recirculado al rectificador discontinuo en el lote subsecuente

tal como se muestra en la Figura 4.1a.

Tabla 4.1 Valor calorifico inferior (kcal/kg) de la mezcla concentrada (83% p/p en IPA).

Calor de combustién IPA (kcal/kg) 7201
Calor latente agua (kcal/kg) 539
Valor calorifico inferior 83% IPA (kcal/kg) 5977

Valor calorifico inferior 17% agua (kcal/kg) 92
Valor calorifico inferior mezcla 83:17 (kcal/kg) 5885

En La Figura 4.1b se muestra la secuencia de operacién correspondiente a la
alternativa destilacién-pervaporaciéon. La secuencia de la columna de destilacion es
muy similar a la correspondiente a la alternativa de destilacién seguida de
incineracién. En este caso el primer corte es procesado en la unidad de membrana.
Cabe senalar, que tanto el segundo corte como el permeado de la unidad de
membrana deben ser recirculados al rectificador discontinuo en el lote siguiente a fin
de evitar pérdidas de IPA.

La obtencion de un disefio cuasi-6ptimo para esta alternativa es mas compleja que la
correspondiente a la alternativa destilacion-incineracién ya que deben determinarse
los valores 6ptimos para un mayor numero de variables. En este caso se eligieron
como las principales variables de optimizacién a: (i) la recuperacion por paso de
alcohol a’, en el primer corte, (ii) la fraccion molar de destilado x2, en el primer
corte, (iii) el tiempo de procesamiento de la destilacion t,, (iv) el tiempo de

procesamiento de la pervaporacion t,, y (v) la presiéon del permeado o nivel de vacio

p.
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Con el objetivo de reducir el espacio de busqueda respectivo se asume un valor de
0.5 para la relacién de reflujo correspondiente al segundo corte. La presion del
permeado se fija en 1.5 kPa (Urtiaga y col., 2006). Los tiempos de operacion
correspondientes a las tareas de destilacion y de deshidratacién se establecen en 16
y 20 horas, respectivamente, acorde con la secuencia de tareas que se muestra en la

Figura 4.2. El tiempo total de ciclo es de 24 horas con un horizonte temporal de 360

dias/afio.
T B B
RN AR
D Alimentacién unidad de D Destilacion D Puesta en marcha o
destilacion apagado
@ Alimentacién unidad de Pervaporacion D Tiempo muerto
pervaporacion

Figura 4.2 Secuenciamiento correspondiente al proceso hibrido.

4.3 Modelo conceptual para el rectificador “batch”

En este capitulo se estima la operacion cuasi-6ptima del rectificador “batch”
basandose en un modelo conceptual de la misma. Las principales suposiciones
consideradas en el modelo conceptual son: (i) el rectificador tiene un nimero infinito
de etapas vy (ii) las variaciones instantaneas del inventario molar en los platos son
despreciables. Bajo estas suposiciones, las siguientes relaciones son validas para

cada componente de la mezcla (Salomone y col., 1997; Espinosa y Marchetti, 2007):

do? x_
1-o0;
xp = 5’((1 n)) (4.2)

donde ¢” es la recuperacion fraccional del componente i en el destilado, n es el
avance de rectificacion, x? es la fraccion molar del componente i en el destilado, y x7)
es la fraccion molar inicial del componente i en el rehervidor.

La ecuacion (4.1) tiene la ventaja de considerar la recuperacion de los componentes y
el avance de la rectificacion en lugar de las fracciones molares de los componentes
respectivos. Esta eleccion resulta apropiada a nivel de disefio conceptual teniendo
cuenta que las especificaciones de disefo de la destilacion “batch” son usualmente

dadas en términos de la recuperacion de los componentes y por tanto el caudal del
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vapor no necesita ser especificado en este nivel. Es de hacer notar que la
composicion instantanea de cada componente en el rehervidor puede calcularse
recurriendo a la ecuacion (4.2) para cada valor instantaneo del avance de rectificacion
y de la recuperacion de cada componente en el destilado. Esta ultima ecuacién
determina la composicién instantanea en el rehervidor requerida para calcular la
composicion instantanea del destilado (si la columna se opera a relacion de reflujo
constante) o para estimar la relaciéon de reflujo instantanea (si la columna se opera a
composicion de destilado constante).

La teoria de “Pinch” permite estimar el desempefio instantaneo del rectificador en
cualquiera de las politicas de operacién de la columna, ya sea de composicién de
destilado constante (Offers y col., 1995; Briiggemann y col., 2004; Espinosa y col.,
2005) o de relacion de reflujo constante (Espinosa y col., 2005; Espinosa y Salomone,
1999). Con tal finalidad, la geometria del perfil interno de composiciones se aproxima
ya sea mediante una linealizacion del perfil respectivo en las cercanias de los puntos
“Pinch” o mediante la resolucién de las ecuaciones de “Pinch” para un valor limite de
composicion de destilado. En la Figura 4.3 se muestra esquematicamente la envoltura

para el balance de masa utilizada en el modelo conceptual.
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Figura 4.3 Envoltura para el balance de masa utilizada en el modelo conceptual del
rectificador “batch”.

En la Figura 4.4 se muestra como caso de ejemplo el desemperio instantaneo de una
columna en la separacion de una mezcla cuaternaria constituida por acetona,
cloroformo, benceno y tolueno. La linealizacion del perfil interno en las cercanias de la
composicion de la mezcla en el rehervidor forma un plano que aproxima muy bien el
perfil adiabatico simulado en Aspen Hysys (2014) y por tanto, la relacién de reflujo

instantanea requerida para alcanzar una determinada composicion de destilado. El
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célculo de R,,;, se realiza de forma directa a partir de la regla de la palanca
considerando las composiciones xp, yyg Y xy; Ccalculada esta ultima de la interseccién
de la linea de balance de masa (xp- V;B) y el hiperplano resultante de la linealizacién
del perfil en las cercanias de la composicion del rehervidor. Recientemente, algunos
autores utilizaron modelos conceptuales que incorporan el efecto de los puntos
“Pinch” tangenciales (Lucia y col., 2008; Torres y Espinosa, 2009; Torres y Espinosa,
2011) y las fronteras de destilacién (Krolikowski, 2006; Briiggemann y Marquardt,
2011; Briggemann y Marquardt, 2011b) para estimar la factibilidad de productos y la

demanda de energia en la separacion de mezclas altamente no ideales.
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Figura 4.4 Desempefio instantaneo de la columna estimado a partir del modelo
conceptual. Se incluye, ademas, el perfil del liquido simulado en Aspen Hysys (2014).
Obsérvese como el plano formado por los puntos “Pinch” reproduce apropiadamente

el comportamiento del perfil interno en las cercanias a la composicion en el
rehervidor.

Retornando al caso de analisis de la mezcla IPA-agua, el disefio conceptual se
caracteriza por la presencia de puntos “Pinch” tangenciales. En la Figura 4.5a - e se
muestran los resultados obtenidos mediante simulacion en el software CBD Toolkit
4.0 (Espinosa y col., 2012). Durante el calculo del primer corte se vari6 el avance de
rectificacion n hasta alcanzar una recuperacion por paso del 84%. La composicion del
destilado, la cual permanece constante durante este primer corte, se establecié en 0.6
mol/mol en IPA. La respectiva politica de reflujo variable se estima recurriendo a la
teoria de “Pinch” tal como se detalla en Torres y Espinosa (2012). Posteriormente, en
la estimacion del corte intermedio se adoptd una politica de relacion de reflujo
constante (0.5) con el fin de obtener una composicion 0.997 mol/mol en agua en el
rehervidor al final de la operacion. El corte intermedio es recirculado al siguiente lote a

fin de evitar pérdidas de alcohol tal como se muestra en la Figura 4.1a.
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Figura 4.5 Resultados de (a) la recuperacion fraccional en el destilado, (b) la
composicion instantanea en el destilado, (¢) la composicion instantanea en el
rehervidor, (d) la temperatura y (e) la relacion de reflujo instantaneo en funcién del
avance de rectificacion.

En la Tabla 4.2 se presentan los resultados del balance de masa global en estado
pseudo-estacionario, estado el cual se alcanza después del tercer lote de operacion.
De esta manera, la recuperacion por paso de alcohol considerada del 84% representa
en total una recuperacion del 97.5% del alcohol contenido en la alimentacién fresca
(5000 kg, 27% p/p en IPA). El 2.5% restante se destina a tratamiento biolégico. En
cada lote se procesan en total 5450 kg de la mezcla de 28.8% p/p en IPA.
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Tabla 4.2 Balance de masa global en estado pseudo-estacionario correspondiente a
una recuperacion por paso de alcohol del 84% al final del primer corte.

Unidad Carga Corte Residuo Corte Residuo

columna 1 1 2 2
Cantidad total (kmol) 2415 36.5 205.0 164  188.6
IPA (mol/mol) 0.108 0.600 0.020 0.221 0.003
Agua (mol/mol) 0.892 0.400 0.980 0.779 0.997

4.4 Modelo conceptual para la pervaporacion

Como se muestra en la Figura 4.1b, el sistema de membranas esta conformado por
un tanque de alimentacion, la unidad de membrana en si misma y una bomba de
recirculacién. Por una cuestion de simplicidad, en la figura mencionada no se muestra
el sistema de condensacion al vacio. Resulta de especial relevancia mencionar que el
sistema vacio-refrigeracion fue optimizado para cada tarea de purificacion (diferentes
cantidades y composiciones del primer corte) teniendo en cuenta las consideraciones
presentadas anteriormente en la Seccion 2.5.3 del Capitulo 2.

Para el caso de la deshidratacion de alcohol isopropilico con la ayuda de una
membrana hidrofilica, el producto se obtiene en el tanque de alimentacion al final de
la operacién. A medida que la alimentacién a la unidad de membrana aumenta su
concentracion de alcohol con el tiempo, la respectiva fuerza impulsora para la
separacion disminuye. Por esta razén, los médulos de pervaporacién se dispusieron
de forma paralela con el objeto de maximizar la fuerza impulsora durante el ciclo del
proceso.

En este capitulo se adoptd el modelo semi-empirico desarrollado por Urtiaga y col.
(2006) para el transporte de masa a través de la membrana comercial CMC-CF-23
(Celfa). EI modelo, que se basa en la ley de Fick con parametros de difusividad
dependientes de la concentracion, puede ser consultado en la bibliografia
mencionada. Los principales supuestos considerados en el modelo conceptual son
los siguientes: (i) el transporte de masa se produce por un mecanismo de solucion-
difusién-desorcion (Urtiaga y col., 2006), (ii) los balances de masa y energia en la
unidad de membrana se estiman a partir de la integracion de un modelo uni-
dimensional del médulo (Bausa y Marquardt, 2000), (iii) para la unidad de membrana
se considera que los perfiles de composicion y temperatura alcanzan un estado
cuasi-estacionario para cada valor de composicion instantanea de la alimentacion, (iv)
el caudal a través de cada mddulo se calcula teniendo en cuenta el numero de

Reynolds recomendado para arreglos del tipo marco y placa (Sulzer Chemtech), y (v)
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la dinamica del sistema esta determinada por la dinamica del tanque de alimentacion.
Cabe senalar que todos los supuestos mencionados, los cuales son validos a nivel de
disefio conceptual, deben ser removidos durante la etapa de disefio detallado. El
respectivo modelo se implementé en el software de simulacion orientado a
ecuaciones gPROMS (1998). Para cada una de las alternativas analizadas, que
consideran distintas composiciones y cantidades a tratar en el sistema de
recuperacion, se calcula el nimero de médulos (17.5 m? cada uno) requeridos para
alcanzar una composicion final de alcohol del 99.8% p/p. El tiempo de operacion se
restringié a un maximo de 20 horas (Figura 4.2), en este caso el valor exacto no pudo
ser fijjado con antelaciéon debido a la naturaleza entera del espacio de solucion del

modelo para valores fijos de area de membrana por médulo.

4.5 Optimizacion de la Alternativa 1: Destilacién-
incineracion

Como se menciond en la Seccién 4.2, la principal variable de optimizacion de esta
alternativa es la recuperacion por paso de alcohol en el primer corte. A nivel de diseio
conceptual es posible establecer la politica cuasi-6ptima de la relacion de reflujo tal
como se muestra en la Figura 4.5e para el caso de una recuperacion de alcohol por
paso del 84%. Es de hacer notar que modelo conceptual del rectificador “batch”
desacopla las variaciones de composicion de la variacion del caudal y tamafio del
lote. Segun lo comentado por Bernot y col. (1993), este tipo de enfoque puede ser
utilizado para estimar el tamafio de los lotes, los tiempos de operacién, el tamafio de
los equipos, la demanda de servicios, y los costos para la destilacion “batch”.

Para un valor dado del tamafo del lote (alrededor de 5 t/dia) y el tiempo de operacion
(20 h/lote), la unica variable que debe ser determinada es el caudal de vapor V, el
cual puede ser calculado iterativamente a partir de los resultados obtenidos a nivel

conceptual y el balance de masa alrededor del condensador:

1 rto 1 (7
v=2 f DR + Ve = f Mo(R(p) + 1)dn (4.3)

La ecuacion (4.3) puede integrase teniendo en cuenta que D, (t)dt es la cantidad de
producto obtenida durante el intervalo [t,_4, t;]; es decir, D (t)dt = My(y — Ng—1) =
Mydn. En la ecuacién (4.3), V es el caudal de vapor (kmol/h), D es el caudal de
destilado (kmol/h), R es la relacion de reflujo instantaneo y M, es la cantidad de la

alimentacion contenida en el rehervidor (kmol). En la integracion de la ecuacion (4.3)
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el célculo de la relacion de reflujo instantanea se realizé6 a partir de la siguiente

ecuacion:

R=f*Rpumn (4,4)

En todos los casos de estudio el valor elegido para f fue de 1.1. El numero de platos
se estim6 con la ayuda del software de disefio conceptual Distil (1999) a partir del
punto (x2, R(0)) con el fin de alcanzar la composicion de destilado seleccionada xj,
para el primer corte en el tope de la columna. La separacion instantanea al comienzo
de la operacién requiere del mayor numero de platos tedéricos y por lo tanto se adopto
este criterio para estimar el valor correspondiente a esta variable estructural.
Adicionalmente, la simulacion en Aspen Hysys (2014) de la separacion instantanea
correspondiente al comienzo de la operacion fue usada para determinar tanto el
diametro de la columna como el tipo de arreglo interno. La herramienta “Tray Sizing”
incorporada en este software (Aspen Hysys, 2014) sugirio la adopcion de una
columna de lecho empacado con un diametro de 0.3048 m al considerar los
relativamente bajos caudales de vapor involucrados en todos los estudios. La altura
de la columna varia entre los distintos disefios considerados.

La ecuacion (4.3) se resolvio iterativamente considerando diferentes valores del V
hasta alcanzar el tiempo de operacion deseado; es decir, t, = 20 h. En la Figura 4.6
se muestran los valores del caudal de vapor obtenidos para recuperaciones de
alcohol en el intervalo [84-98%]. El valor minimo del caudal de vapor corresponde a

una recuperacion por paso de alcohol en el primer corte de alrededor del 96%.
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Figura 4.6 Caudal de vapor para diferentes recuperaciones por paso de alcohol en el
primer corte. En todos los casos t, = 20 h.
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En la Tabla 4.3 se presentan las variables de disefio y de operaciéon correspondientes
al caso de analisis mencionado. Los respectivos costos de inversidén y operacion
presentados en la Tabla 4.4 se estimaron sobre una base anual (El procedimiento
detallado se encuentra en el Anexo A). Ademas de los costos de operacién, en la
alternativa de incineracién se tuvieron en cuenta los costos de transporte del destilado
concentrado (Corte 1 en la Figura 4.1a) a la planta de cemento a partir de los
parametros presentados en la Tabla 4.5. Se requiere un total de 29 viajes para
transportar la mezcla con 83% p/p en IPA destinada a incineracién cubriendo un
recorrido total de 12760 km. El costo de incineracién del destilado con un valor
calorifico inferior de 5885 kcal/kg en la planta de cemento ronda los 150 U$S/t
mientras que se considera un costo de 650 U$S/tO, para la disposicién bioldgica del
residuo de la columna (Residuo 2 en la Figura 4.1a).

Tabla 4.3 Variables de disefio y operacion del rectificador “batch” para diferentes
recuperaciones por paso de alcohol. Alternativa destilacion-incineracion.

Recuperacion por paso (%)
84 88 92 96 98

Area del condensador (m?) 184 178 174 172 183
Area del evaporador (m?) 140 135 133  1.31 1.39
Volumen del tanque (m®) 7.9 7.7 7.5 7.3 7.2

Altura del lecho empacado (m) 5.0 5.0 5.0 5.0 5.0
Diametro de la columna (m) 0.3048 0.3048 0.3048 0.3048 0.3048
Agua de enfriamiento (kt/afio) 1521 14.68 1442 1424 1510
Vapor (t/afio) 578.7 558.5 548.7 5416 574.6

Tabla 4.4 Costos de inversion y operacién anualizados (10° U$S/afio) para diferentes
recuperaciones por paso de alcohol en el primer corte. Alternativa destilacion-
incineracion.

Recuperacion por paso (%)
84 88 92 96 98
Costo de inversion de la columna 64.90 64.61 64.35 64.08 64.03

Servicios generales 16.08 15.52 15.25 15.05 15.97
Disposicion biolégica 19.19 19.19 19.19 19.19 19.19
Costo de transporte 10.76 10.76 10.76 10.76 10.76
Incineracion en planta de cemento 8550 85.50 85.50 85.50 85.50
Gastos generales 102.6 1024 102.3 102.1 1021
Costo total 299.0 298.0 297.3 296.7 297.5

Cantidad de IPA incinerado (t/afio)  473.8 473.8 473.8 473.8 473.8
Costo total por tonelada (U$S/t IPA) 631.1 629.0 627.5 626.2 627.9
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Tabla 4.5 Parametros usados en el calculo del costo de transporte (Mele y col., 2011).

Capacidad de carga del camién (m*/viaje) 25

Distancia por viaje (km/viaje) 2x220
Economia del combustible (km/L) 5
Precio del combustible (U$S/L) 0.85
Velocidad promedio del camion(km/h) 60
Tiempo de carga/descarga del producto (h) 1
Remuneracién del conductor (U$S/h) 10
Gastos de mantenimiento (U$S/km) 0.0976
Gastos generales (U$S/dia) 8.22
Costo de compra del camion (10° U$S) 200

De acuerdo con los resultados mostrados en la Figura 4.6, el valor 6ptimo de la
recuperacion por paso de alcohol se encuentra alrededor del 96%. Sin embargo, tal
como se presenta en la Tabla 4.4, cualquier alternativa de disefo es factible de ser
implementada dadas las pequefas diferencias presentes entre los costos anualizados
correspondientes a cada alternativa de disefio. Este resultado se puede explicar
recurriendo al secuenciamiento del proceso (Figura 4.2). Obsérvese que para el
tiempo de operacion por lote de 20 h, valor que es suficientemente elevado para la
separacion de la cantidad de la alimentacion considerada, la capacidad de
procesamiento del rectificador medida a partir de su seccidén transversal podria
procesar caudales de vapor tan altos como el doble del valor actual. En otras
palabras, la separacion podria completarse en un tiempo mucho menor utilizando la
misma columna. El costo de 296.7 10° U$S/afio es equivalente a una cifra de
626 U$S/t IPA.

En la Tabla 4.6 se presenta el balance de masa en estado pseudo-estacionario, el
cual se alcanza después del tercer lote, correspondiente al disefio éptimo. La carga
de alimentacion es de 5074 kg.

Tabla 4.6 Balance de masa en estado pseudo-estacionario correspondiente al disefio
optimo. Alternativa destilacion-incineracion.

Carga Corte Residuo Corte Residuo

Unidad  olumna 1 1 2 2
Cantidad total (kmol) 228.3 36.6 1917 33 188.4
IPA (mol/mol) 0.100 0.600 0.005 0.108 0.003

Agua (mol/mol) 0.900 0.400 0.995 0.892 0.997
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4.6 Optimizacion de la Alternativa 2: Destilaciéon-
Pervaporacién

De acuerdo con el secuenciamiento propuesto en la Figura 4.2, las separaciones
correspondientes a la destilacion y pervaporacién fueron simuladas considerando
tiempos de operacion diferentes de 16 y 20 h, respectivamente. En esta alternativa, la
recuperacion por paso de alcohol se establecié en 92% en tanto que la fraccién molar
en el destilado se analizé para distintos valores en el intervalo [0.6 0.675] mol/mol en
IPA. La composicion del destilado es la principal variable de optimizacion si el objetivo
de disefo es el de capturar apropiadamente el “trade-off” de costos entre la columna
de destilacion y la unidad de membrana.
En la Figura 4.7 se muestra el diagrama del equilibrio liquido-vapor del sistema
binario IPA-agua. En esta figura se observa que la curva de equilibrio de la mezcla
azeotropica posee un punto de inflexién PI, el cual es tipico en sistemas donde la
demanda de energia es controlada por puntos “pinch” tangenciales para ciertas
separaciones.
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Figura 4.7 Diagrama y vs. x para la mezcla IPA-agua a 101.3 kPa. Pl representa el
punto de inflexion de la curva de equilibrio.

En el caso de composiciones iniciales en el rehervidor a la izquierda del punto de
inflexion, la eleccion de composiciones del destilado inferiores a x5 resultaran en
separaciones instantaneas de las cuales la demanda de energia esta controlada por
la composicion presente en el rehervidor; esto es, operaciones con un

comportamiento similar al de las mezclas ideales. Para composiciones de destilado
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superiores a x§, la minima relacion de reflujo instantanea puede estar controlada ya
sea por un punto “pinch” ubicado en el fondo de la columna, por un “pinch” tangencial
ubicado en algun lugar “en el medio” de la columna o ambos (Torres y Espinosa,
2011). Obsérvese que para una composicion de destilado de 0.675 mol/mol en IPA, la
linea de operacién (linea roja en la Figura 4.7) correspondiente a la composicion
inicial x3 se aproxima considerablemente a la curva de equilibrio y por tanto tal
separacion requiere de un numero elevado de etapas.

En la Figura 4.8 se muestra la evolucion temporal de las principales variables
calculadas a partir del modelo conceptual a una composicion de destilado 0.65
mol/mol en IPA. El ciclo de operacion del rectificador “batch” es de 16 h con un caudal
de vapor de 5.359 kmol/h. El rectificador “batch” tiene 13 etapas tedricas y un
diametro de columna de 0.3048 m.
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Temperatura (K)
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Figura 4.8 Resultados de (a) la recuperacion fraccional en el destilado, (b) la
composicién instantanea en el destilado, (c) la composicién instantanea en el
rehervidor, (d) la temperatura y (e) la relacion de reflujo instantaneo en funcion del

tiempo de operacion en el rectificador. V = 5.359 kmol/h, x, = 0.65 y

Cortel —
OrpA =

0.92.
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En la Tabla 4.7 se muestra el balance de masa en estado pseudo-estacionario
correspondiente a esta variante de disefio. Cabe resaltar que la carga de la columna
estd compuesta por la alimentacién fresca, el segundo corte y el permeado
condensado de la unidad de membrana (Figura 4.1). En este caso, la carga de
alimentacion a la columna es de aproximadamente 5568 kg. En la Tabla 4.8 se
presenta el balance de masa en estado pseudo-estacionario correspondiente a la
tarea de purificacion en la unidad de membrana.

Tabla 4.7 Balance de masa en estado pseudo-estacionario para el disefio 6ptimo
correspondiente a la tarea de destilacién. Alternativa destilacion-pervaporacion.

Carga Corte Residuo Corte Residuo

Unidad columna 1 1 2 2
Cantidad total (kmol) 248.8 36.6 212.2 9.3 202.9
IPA (mol/mol) 0.104 0.650 0.010 0.154 0.003
Agua (mol/mol) 0.896 0.350 0.990 0.846 0.997

Tabla 4.8 Balance de masa en estado pseudo-estacionario para el disefio 6ptimo
correspondiente a la tarea de purificacion en la unidad de membrana. Alternativa
destilacion-pervaporacion.

Carga inicial en tanque de
Unidad alimentacion a la unidad de Producto Permeado

membrana
Cantidad total (kmol) 36.6 22.0 14.6
IPA (mol/mol) 0.650 0.995 0.128
Agua (mol/mol) 0.350 0.005 0.872

En la Figura 4.9a y b se muestran los resultados de la simulacién del proceso de
purificacién en la unidad de membrana correspondientes a la carga de alimentacion
reportada en la Tabla 4.8. Las simulaciones en el software de programacién g°PROMS
(1998) se realizaron para diferentes valores del area de membrana hasta alcanzar
una pureza del IPA superior a 0.994 mol/mol (99.8% p/p) en un tiempo de operacion
igual o inferior a 20 h tal como se muestra en la ultima fila de la Tabla 4.9. El area
requerida por la variante de disefio dptima es de 87.5 m?. En todos los casos se
consideraron médulos de membrana de 17.5 m? cada uno operando en arreglo
paralelo con el propésito de maximizar la fuerza impulsora a través de la membrana
durante el tiempo de operacion del lote. En la Figura 4.9b se muestra el respectivo
detrimento de la fuerza impulsora al final de cada lote.

En las Tabla 4.9 y Tabla 4.10 se presentan los resultados obtenidos a partir de la
optimizacion. La composicion 6ptima del destilado es alrededor de 0.65 mol/mol en

IPA. Para valores de esta variable por encima del optimo se observa un incremento
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substancial en los costos operativos y de inversiéon de la columna que no alcanza a
ser compensado por los ahorros en area de membrana provocados por una
alimentacion (Corte 1 en la Figura 4.1) que se caracteriza tanto por una composiciéon
mayor de alcohol como por una menor cantidad a procesar respecto de los demas
disenos estudiados. El costo total de recuperacion correspondiente a la composicién
optima asciende a 860 U$S/t IPA, el cual es menor que el costo de compra del

solvente fresco de 1200 U$S/t.
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Figura 4.9 Evolucion de (a) la fraccion molar de IPA en el tanque de producto y de (b)
la temperatura a lo largo del lado del retenido en el médulo de membrana
correspondientes al disefio 6ptimo. Alternativa destilacion-pervaporacion. La maxima
temperatura de operacion se establecio en 90°C.
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Tabla 4.9 Variables de disefio y operacion para los disefos correspondientes a
diferentes valores de la composicién de destilado en el primer corte. Alternativa
destilacion-pervaporacion.

Composicioén del destilado
0.6 0.625 0.65 0.675

Area del condensador (m?) 235 236 169  1.64
Area del evaporador (m?) 179 180 129 125
Volumen del tanque (m°) 7.4 7.4 7.4 7.4
Altura del lecho empacado (m) 5.0 55 8.0 14.0
Diametro de la columna (m) 0.3048 0.3048 0.3048 0.3048
Agua de enfriamiento (kt/afio) 1556 1558 15.36 16.47
Vapor (t/ano) 591.7 5927 5844 626.6
Tiempo de operacion, tj, (h) 20 20 20 20
Tanque (m°) 3.0 3.0 2.9 2.9
Potencia de la bomba de vacio (kW) 1.6 1.6 1.5 1.4
Potencia del compresor (kW) 7.8 7.5 6.0 6.8
Area del condensador al vacio (m?) 8.4 8.1 6.5 6.2
Area intercambio de calor retenido (m?) 1.1 1.0 0.8 0.8
Area del condensador del refrigerante (m?) 4.4 4.2 34 3.2
Area de membrana (m?) 105.0 1050 875 875
Volumen del contenedor al vacio (m®) 53 5.3 4.7 4.7
Agua de enfriamiento (kt/afio) 17.8 16.6 14.8 13.7
Vapor (t/afio) 136.6 1249 1128 101.7
Consumo de energia (MWh/ano) 37.8 35.1 33.5 30.8
Tiempo de operacion, t,, (h) 1765 1690 1945 18.65

Tabla 4.10 Costos operativos y de inversion anualizados (10° U$S/afio) para
diferentes valores de la composicién de destilado en el primer corte. Alternativa
destilacion-pervaporacion.

Composicioén del destilado
0.6 0.625 0.65 0.675

Costo de inversién columna 64.6 66.1 727 873
Servicios generales columna 164 165 16.2 174
Costo disposicion de residuos 19.2  19.2 19.2 19.2

Costo de inversion unidad de pervaporacion  126.7 1259 113.9 113.1
Servicios generales unida de pervaporacion 5.1 4.7 42 3.8
Energia eléctrica unidad de pervaporacién 4.6 4.3 4.1 3.8

Perdida de IPA (Bomba de vacio) 1.5 1.4 1.3 1.2
Costo de reposicion de la membrana 5.3 5.3 4.4 4.4
Gastos generales 1731 173.5 1704 178.2
Costo total 416.5 416.8 406.4 428.4
Cantidad de IPA recuperada (t/afo) 473 473 473 473

Costo total de recuperacion (U$S/t IPA) 880 881 859 906
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4.7 Estimacion del impacto ambiental mediante LCA

El objetivo perseguido en la evaluacion del ciclo de vida fue la valoracién del impacto
ambiental generado por las dos alternativas estudiadas en un afio de operacion. Para
realizar el respectivo analisis ambiental se utilizé software especializado en LCA
SimaPro 7.3 (PréConsultants, 2005). En el LCA correspondiente a cada alternativa
se incluyeron ademas los aspectos relacionados con el tratamiento de las aguas
residuales y la produccion del solvente. Los valores optimos de los servicios
generales (agua de enfriamiento, vapor y energia eléctrica) necesarios para las
operaciones de destilacion y pervaporacion se utilizaron como datos de entrada para
llevar a cabo el analisis del impacto ambiental con LCA (Luis y col., 2014). Los
inventarios correspondientes tanto a la incineraciéon del primer corte de la tarea de
destilacion en la Alternativa 1 como el tratamiento de los residuos de la columna para
las dos alternativas fueron calculados con la ayuda de Ecosolvent v.1.0.1, un software
libre de LCA desarrollado por Capello y col. (2007; 2008).

En la Alternativa 1 se estudiaron dos modelos diferentes para la incineracion del
solvente: (i) un horno de cemento (Seyler y col., 2005) y (ii) un incinerador
convencional de solventes residuales (Seyler y col, 2005b). Los datos
correspondientes al inventario para estos dos modelos se calcularon considerando
una corriente con la misma concentracion del primer corte presentado en la Tabla 4.6,
pero con una cantidad total calculada sobre una base anual. En el analisis ambiental
de la Alternativa 1 se consideré6 ademas el impacto ambiental generado por el
transporte del solvente (29 viajes al afo) desde la compafiia farmacéutica a la planta
de incineracion o la planta de cemento.

La valoracion del impacto ambiental se llevé a cabo utilizando especificamente el
método ReCiPe 2008 v.1.04 (Goedkoop y col., 2013) incorporado en el software
SimaPro 7.3 (PréConsultants, 2005). Este método contempla dos conjuntos de
categorias de impacto, los cuales a su vez estan asociados a diferentes conjuntos de
factores de caracterizacion. En total se abordaron 18 categorias de impacto a nivel
intermedio (“midpoint”), las cuales son mencionadas a continuacion: (1) cambio
climatico, (2) degradacion de la capa de ozono, (3) acidificacion terrestre, (4)
eutrofizacién del agua dulce, (5) eutrofizacion marina, (6) toxicidad humana, (7)
formacion de oxidantes fotoquimicos, (8) formacion de material particulado, (9)
ecotoxicidad terrestre, (10) ecotoxicidad del agua dulce, (11) ecotoxicidad marina,
(12) radiacion ionizante, (13) ocupacién de suelo cultivable, (14) ocupacién de suelo
urbano, (15) transformacion de habitats naturales, (16) agotamiento de recursos

hidricos, (17) agotamiento de recursos minerales y (18) agotamiento de combustibles
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fésiles. La mayoria de estas categorias de impacto a nivel intermedio son convertidas
y agregadas en las siguientes tres categorias a nivel final (“endpoint”): (a) dafio a la
salud humana, (b) dafio a la calidad de los ecosistemas y (c) detrimento de la

disponibilidad de recursos.

4.7.1 Datos de entrada para la Alternativa 1:
Destilacidn/Incineracién

El destilado obtenido durante el primer corte de la tarea de destilacion (Corte 1 en la
Figura 4.1a) es incinerado fuera de las instalaciones de la compania farmacéutica en
el horno de una planta de cemento o en una planta de incineracion convencional de
solventes. El residuo de la columna obtenido al final de la operacién se destina a
tratamiento biologico. Es de hacer notar que los balances de masa y energia
presentados en la Tabla 4.11 se obtuvieron considerando la operacion de un lote de
20 horas por dia para un total de 360 lotes por afio. El consumo de combustible
correspondiente al transporte del destilado concentrado hasta la planta respectiva de
incineracién es especificado sobre una base anual. En total se requieren realizar 29

viajes por afio considerando una capacidad de carga del camién de 25 m®.

Tabla 4.11 Datos de entrada para el LCA. Alternativa destilacion-incineracion.

Balance de masa para un lote de 20 h/dia, 360 lotes/afio
Alimentacién Destilado Residuo

Cantidad total (kg/lote) 5000 1582 3418
IPA (p/p) 0.270 0.833 0.009
Agua (p/p) 0.730 0.167 0.991
Balance de energia para un lote de 20 h/dia, 360 lotes/afio

Vapor a 2 bar (kg/lote) 1504

Agua de enfriamiento (m*/lote) 40

Transporte del destilado

Numero de viajes/afio 29

Distancia/viaje (km/viaje) 440

Economia del combustible (km/L) 5

Consumo de combustible (L) 2552

4.7.2 Datos de entrada para la Alternativa 2:
Destilacién/Pervaporacioén

En este caso el destilado obtenido durante el primer corte de la tarea de destilacion

(Corte 1 en la Figura 4.1b) es deshidratado mediante una unidad de membrana. En la

Tabla 4.12 se presentan los balances de masa y energia correspondientes a la

operacion de un lote por dia para un total de 360 lotes por afo.
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Tabla 4.12 Datos de entrada para el LCA. Alternativa destilacion-pervaporacion.

Balance de masa para un lote de 20 h/dia, 360 lotes/afio

Alimentacion Producto Residuo

Cantidad total (kg/lote) 5000 1317 3683
IPA (p/p) 0.270 0.998 0.009
Agua (p/p) 0.730 0.002 0.991

Balance de energia para un lote de 20 h/dia, 360 lotes/afio

Columna de destilacion (18 h/lote)

Vapor a 2 bar (kg/lote) 1623
Agua de enfriamiento (m®/lote) 43
Unidad de membrana (19.45 h/lote)

Vapor a 2 bar (kg/lote) 313
Agua de enfriamiento (m*/lote) 41
Consumo de energia eléctrica del compresor 67
(kWh/lote)

Coqsumo de energia eléctrica de la bomba de 25
vacio (kWh/lote)

Consumo de energia eléctrica de la bomba de 12

recirculacion (kWh/lote)

4.7.3 Resultados del LCA

En la Figura 4.10 y Figura 4.11 se presentan los resultados obtenidos a partir del
analisis del ciclo de vida para cada una de las alternativas consideradas ponderando
el impacto ambiental generado en las categorias a nivel intermedio (“midpoint”) y final
(“endpoint”), respectivamente. En la primera y segunda columna de estas figuras se
muestran los resultados correspondientes a la alternativa destilacion-incineracion en
un incinerador convencional y en el horno de la planta de cemento, respectivamente.
La tercerea columna muestra el impacto ambiental correspondiente a la alternativa
destilacion-pervaporacion.

A partir de los resultados obtenidos se puede observar que la Alternativa 1 que utiliza
un incinerador convencional de solventes es la alternativa que conlleva el mayor
impacto ambiental. La variante de esta alternativa que considera la incineracién en un
horno de cemento muestra, por el contrario, beneficios para la salud humana y la
calidad del ecosistema pero mantiene un alto impacto en el consumo de recursos
naturales (Figura 4.11). Por otro lado, la alternativa de destilacion-pervaporacion no
muestra ningun beneficio pero su impacto es mucho menor en comparacion con
aquellos correspondientes a las otras dos alternativas, en particular en la

disponibilidad de recursos (Figura 4.11).
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Figura 4.10 Impacto ambiental (ReCiPe 2008) generado en diferentes categorias a
nivel intermedio (“midpoint”) para cada una de las alternativas consideradas y sus
respectivas variantes.
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Figura 4.11 Impacto ambiental (ReCiPe 2008) generado en diferentes categorias a
nivel final (“endpoint”) para cada una de las alternativas consideradas y sus
respectivas variantes.
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Del analisis de la Figura 4.10 se puede observar que el impacto relacionado con la
disponibilidad de recursos se debe principalmente al agotamiento de combustibles
fésiles (kg equivalente de petroleo). Lo anterior se debe al impacto generado por el
uso de energia durante la etapa de produccion del solvente. Es de hacer notar que
para la Alternativa 2, el impacto ambiental correspondiente a esta categoria es muy
bajo cuando se compara con el impacto de las otras alternativas dado que en este
caso se recupera la mayor parte del alcohol contenido en la alimentacion. Por tanto,
el unico impacto generado por la alternativa destilacion-pervaporacion se debe al
consumo de servicios generales requeridos en la purificacion de la alimentacion. Para
la Alternativa 1 que usa un incinerador convencional, el consumo de combustibles
fésiles es mayor que en la variante de esta alternativa con la incineracion en una
planta de cemento dado que en este caso se necesita de mayor energia para la
incineracion del solvente.

Sin embargo, la principal diferencia entre las dos variantes de la alternativa
destilacion-incineracion se puede encontrar en las siguientes categorias de impacto
de nivel intermedio (“midpoint”): cambio climatico sobre la salud humana y la calidad
de los ecosistemas, formacion de material particulado y toxicidad humana. De hecho,
la variante que considera la incineracién del solvente en el horno de una planta de
cemento registra un efecto positivo sobre el medioambiente debido a que el solvente
se usa como reemplazo de combustible en el horno de cemento, y por tanto, se evitan
las emisiones (p. e€j. material particulado) correspondientes al combustible
reemplazado (p. ej. carbén).

En lo que respecta al proceso de toma de decisiones, si el disefiador esta interesado
en la minimizacién del consumo de recursos, la Alternativa 2 es la mejor eleccion
incluso cuando ésta genere un pequefio impacto en términos de la salud humana y la
calidad de los ecosistemas. La relevancia de considerar el efecto asociado a la
produccion del solvente fue sefialada también en otros trabajos (Luis y col., 2013;
Amelio y col., 2014) constatando la importancia del desarrollo y uso de tecnologias de
recuperacion de solventes. Por otro lado, si la calidad de los ecosistemas y en
particular la salud humana son aspectos de mayor relevancia, la mejor eleccion es la
variante de la Alternativa 1 que considera la incineracién del solvente en el horno de

una planta de cemento.
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4.8 Conclusiones

Aplicado a la mezcla alcohol isopropilico-agua se obtuvieron disefios cuasi-Optimos
de tecnologias de tratamiento de solventes residuales a nivel de disefio conceptual
considerando dos alternativas de proceso: (i) destilacién-incineracion vy (ii) destilacion-
pervaporacion. La principal ventaja del enfoque de disefio conceptual es que los
“trade-offs” caracteristicos del proceso son capturados apropiadamente. Mas aun, las
soluciones en estado pseudo-estacionario, las cuales son normalmente despreciadas
cuando el proceso es modelado mediante simulacion rigurosa, son incorporadas
facilmente en el marco del modelado conceptual. Mediante este enfoque se
determinaron los valores éptimos de la recuperacién por paso de alcohol en el primer
corte (96%) y de la composicion de destilado (0.65 mol/mol en IPA) correspondientes
a la primera y segunda alternativa, respectivamente. A partir del analisis econémico
se concluyé que la recuperacion del solvente a través del proceso hibrido es la mejor
opcion debido principalmente a los ahorros esperados en la compra de solvente
fresco.

El analisis de las distintas alternativas realizado desde la perspectiva econémica se
complementdé con una evaluacion ambiental mediante LCA con datos de entrada
obtenidos en la etapa de disefio conceptual. Con respecto al impacto ambiental
ponderando el dafo a los ecosistemas, la salud humana y el deterioro de la
disponibilidad de recursos, la alternativa que involucra la recuperacion del solvente
fue la que registré el menor impacto total debido a que el impacto al medio ambiente
mas importante se produce durante la produccién del solvente. Finalmente, se
concluyé que la mejor opcion es la recuperacion de solvente considerando que la
reduccion del consumo de los recursos naturales es un factor de gran relevancia en el
contexto local.

Respecto del enfoque de evaluacion de desempefio se concluyé que el LCA es
enriquecido con datos de entrada obtenidos a partir de la optimizacion del proceso
basada en modelos conceptuales de cada alternativa estudiada, especialmente en

términos de conocimiento del proceso y confiabilidad de resultados.

4.9 Nomenclatura

B1, Contenido en el rehervidor al comienzo del primer corte
B1, Contenido en el rehervidor al final del primer corte
B2, Contenido en el rehervidor al comienzo del segundo corte

B2, Contenido en el rehervidor al final del segundo corte
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B3, Contenido en el tanque de producto al comienzo del proceso de pervaporacion

B3, Contenido en el tanque de producto al final del proceso de pervaporacion
Caudal de destilado (kmol/h)

F Alimentacion fresca (kmol)

Multiplicador de la minima relacion de reflujo

M, “hold-up” en el rehervidor (kmol)
p Presion de permeado (kPa)

R Relacion de reflujo

R,.in  Minima relacion de reflujo

t Tiempo (h)

tp Tiempo de procesamiento de la tarea de destilacion (h)

ty Tiempo de procesamiento de la tarea de pervaporacioén (h)

% Caudal de vapor (kmol/h)

X; Fraccion molar instantanea del componente i en el rehervidor

Xio Fraccion molar inicial del componente i en el rehervidor

Xp Vector de composiciones instantaneas en el rehervidor

Xp Vector de composiciones instantaneas en el destilado

X; Fraccion molar instantanea del componente i en el destilado

Xy Vector de composiciones instantaneas en el fondo de la columna

Xp Vector de composiciones instantaneas “Pinch” (II para mezclas binarias y I11
para mezclas de tres componentes)

yxg  Vector de composiciones instantaneas en el vapor en equilibrio con xp

Simbolos griegos

n Avance de rectificacion

op Recuperacion fraccional del componente i en el destilado
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Capitulo 5
Diseno basado en modelos conceptuales
y evaluacion ambiental de tecnologias de
tratamiento de solventes residuales:
Aplicacion a la separacion de la mezcla
Acetona-Agua

5.1 Introduccion

La acetona es utilizada ampliamente en la produccion de explosivos, plasticos,
caucho, fibras, cuero, aceites y pinturas (Li y col.,, 2012). Particularmente, en la
industria farmacéutica se hace uso intensivo de la acetona como solvente y como
compuesto intermedio para la produccion de metilmetacrilato y bisfenol (Weber y col.,
2014; IHS Markit, 2016). EI consumo mundial de acetona se acerca a los seis
millones de toneladas al afio (Weber y col., 2014) y su respectiva demanda global
estd en continuo crecimiento (Hoffmeister y col.,, 2016; IHS Markit, 2016). La
produccién de acetona se lleva a cabo mediante oxidacién de cumeno o propeno, o
alternativamente por deshidrogenacion de 2-propanol.

Si bien la mezcla acetona-agua no es azeotropica, la separacion de esta mezcla
binaria es dificil de alcanzar mediante destilacion simple para mezclas con baja
concentracién en agua (Urtiaga y col., 2003). La desventaja de la destilacion en la
separacion de esta mezcla se debe a la elevada demanda de energia involucrada, la
cual es controlada por la presencia un “Pinch” tangencial (Chapman y col., 2008; Li y
col., 2012). La aparicion de puntos “Pinch” tangenciales en mezclas altamente no
ideales esta relacionada con la existencia de un punto de inflexion en el diagrama de
fases y-x, que a su vez se genera a partir de una inflexién en la curva isobarica T-x-y
(Doherty y Malone, 2001). Varios autores han desarrollado métodos de calculo para

encontrar la demanda minima de energia para la destilacion continua (Fidkowski y
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col., 1991; Lucia y col., 2008) e incluso para el modo de operacion discontinuo (Torres
y Espinosa, 2009; Torres y Espinosa, 2011). Debido a la facil remocién de la acetona
de su mezcla con agua y la relativa dificultad en la produccion de un destilado
deshidratado, la acetona es particularmente adecuada de ser recuperada mediante
un rectificador “batch” en lugar de en una columna de destilacion continua
(Smallwood, 2002).

Otras técnicas de separacion distintas a la destilacion han sido investigadas en
profundidad para la separacion de la mezcla acetona-agua. Algunos autores (Li y Xu,
1998; Solak y col., 2011) mostraron la posibilidad de aplicar la permeacion de vapor a
la recuperacion de la acetona de su mezcla con agua en un amplio intervalo de
composiciones. En otro estudio se integré a la absorcion y la pervaporacion en un
proceso hibrido para la recuperaciéon de la acetona a partir de una mezcla con aire
(Marki y col., 2001). La separacion de esta mezcla mediante pervaporacion ha sido
ampliamente considerada (Fleming, 1990; Urtiaga y col., 2003; Ray y Ray, 2005;
Mangindaan y col., 2014). Para el caso de mezclas muy diluidas se han utilizado
membranas hidrofébicas con el propésito de purificar la corriente de agua y recuperar
la acetona (Hollein y col., 1993; Samanta y Ray, 2015). Sin embargo, la principal
aplicacion de la pervaporacién consiste en la deshidratacion de la acetona de
mezclas concentradas previamente por otro proceso (Gottlieb, 1995). Chapman y col.
(2008) estudiaron la posibilidad de remover el agua de la acetona a través de
membranas hidrofilicas después de una etapa de concentracién previa mediante
destilacion. Estos autores senalaron que la separacion de esta mezcla puede lograrse
exitosamente de diferentes maneras, pero si el objetivo es alcanzar una alta pureza
del producto entonces la manera mas conveniente es la adopcién de un proceso
hibrido.

El andlisis del clico de vida (LCA) es la herramienta mas utilizada en la valoracion del
impacto generado por productos y procesos sobre el medio ambiente (Luis y col.,
2013; Amelio y col., 2014). Para el caso de andlisis de tecnologias de tratamiento de
solventes residuales, el LCA puede ser utilizado como una herramienta para la
seleccion de la mejor alternativa tecnolégica desde el punto de vista medioambiental.
Cuestiones tales como la minimizacion de residuos peligrosos, emisiones, insumos, y
demanda energética son de suma importancia en la gestién optima de solventes
residuales (Seyler y col., 2005; Seyler y col., 2005b; Seyler y col., 2006).

En este capitulo se estudian dos tecnologias de tratamiento de solventes residuales
como alternativas a la disposicion convencional por incineracién, estudiando en
particular la separacion de una mezcla acetona-agua proveniente de una industria

farmacéutica.
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En la Alternativa 1 los solventes residuales se procesan en un rectificador “batch”
para obtener un destilado con un alto valor calorifico el cual se envia posteriormente
fuera de las instalaciones para su respectiva incineracién, ya sea en un horno de
cemento o en un incinerador de solventes convencional (WSI, por sus siglas en
inglés).

Por otra parte, en la Alternativa 2 se considera un proceso hibrido compuesto por un
rectificador y una unidad de pervaporacion, ambos operados en forma discontinua. La
corriente de destilado principal obtenida en la tarea de rectificacion se procesa en una
unidad de pervaporacion para alcanzar la deshidratacion final del solvente. En este
caso, la acetona deshidratada se reintegra al proceso farmacéutico principal
minimizando asi el uso de solvente fresco. En esta alternativa se consideran en total
cuatro escenarios, que comprenden dos tipos de materiales de membrana y dos
sistemas de vacio diferentes.

Para cada alternativa tecnolégica de tratamiento de solventes residuales considerada
se realiza en primer lugar el disefio conceptual mediante modelos simplificados de
cada una de las operaciones unitarias involucradas (Skiborowski y col., 2013). Para la
tarea de destilacion, los resultados obtenidos de a nivel conceptual se refinan por
medio de simulacion rigurosa en el software Aspen Batch Distillation (2014) con el
objeto de tener en cuenta el efecto “hold-up” en el desempefio del rectificador
(Mujataba y Macchietto, 1998). Posteriormente, se estiman los costos de inversién y
operativos con el propdsito de realizar una evaluacion econdémica de cada alternativa
(Kniel y col., 1996; Towler y Sinnott, 2013; Park y col., 2016; Savelski y col., 2017;
Galli y col., 2018). Finalmente, con el objeto de obtener una evaluacion mas amplia,
se lleva a cabo un analisis ambiental mediante LCA (Kniel y col., 1996; Lankey y
Anastas, 2002; Hetherington y col., 2014; Park y col., 2016; Savelski y col., 2017; Galli

y col., 2018) utilizando el software especializado SimaPro 7.3 (PréConsultants, 2005).

5.2 Planteamiento del problema y descripcion del
proceso

En la Figura 5.1a y b se muestran esquematicamente las dos alternativas principales
consideradas. En ambas alternativas, una alimentacion fresca (2.2 t/dia de 58% p/p
en acetona) es concentrada mediante destilacion “batch” a fin de obtener un destilado
rico en acetona. La operacién del rectificador se mantiene hasta alcanzar una
concentracién de acetona en el rehervidor lo suficientemente baja para poder ser
dispuesta en la instalacion de tratamiento bioldgico en el sitio. De acuerdo con la

secuencia de operacion mostrada en la Figura 5.1a, el primer corte de destilado de




140 Capitulo 5

composicion constante es seguido por un segundo corte operado a una relacion de
reflujo constante (0.5) con el propdsito de alcanzar una concentraciéon de acetona
menor al 1% p/p en el rehervidor al final del lote. Para la tarea de la destilacion se
considera un turno de operacién de 8 horas por dia, de las cuales 2 horas son

reservadas para las tareas de llenado, puesta en marcha y vaciado de la columna.
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Figura 5.1 Secuencia de operacion correspondiente a las alternativas de tratamiento
consideradas: (a) destilacion-incineracion y (b) destilacion-pervaporacion.
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En la Alternativa 1 el primer corte se destina a incineracién ya sea en el horno de una
planta cementera o en una planta de incineracién de solventes convencional (WSI por
sus siglas en inglés). A fin de evitar pérdidas del solvente, el segundo corte se recicla
en la alimentacion del proximo lote. Por otro lado, en la Alternativa 2 el primer corte se
procesa en la unidad de pervaporacién, la cual opera también en forma discontinua
durante 6 horas del segundo turno. El destilado rico en acetona es concentrado en el
tanque de producto hasta alcanzar una composicion superior al 99% p/p en acetona.
En este caso la acetona deshidratada puede ser reincorporada a los procesos
productivos de la compania farmacéutica a fin de minimizar el uso de solvente fresco.
Cabe resaltar que tanto el segundo corte obtenido en la destilaciéon como el permeado
resultante de la unidad de pervaporacién son reciclados en el siguiente lote a
procesar en el rectificador a fin de evitar pérdidas de acetona.

En cuanto a la primera alternativa (Figura 5.1a); es decir, la destilacion seguida por la
incineracidn externa ya sea en el horno de una planta de cemento o en una planta de
incineracion de solventes convencional, el proceso 6ptimo consiste en concentrar la
alimentacion fresca hasta alcanzar una mezcla cuya composiciéon corresponda con un
valor calorifico superior a las 5.500 kcal’kg. En la Tabla 5.1 se muestra el valor
calorifico inferior en kcallkg correspondiente a una mezcla de composiciéon

0.85 mol/mol en acetona (~95% p/p), la cual se establecié como valor de composicién
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objetivo del destilado a alcanzar durante la operacion del primer corte. De esta
manera el valor calorifico de la mezcla es lo suficientemente elevado para evitar el
consumo de combustible suplementario en el horno de la planta de cemento. Mas
aun, se espera obtener una disminucion de los costos de transporte debido a la

reduccion del volumen de la mezcla a ser trasladada (Smallwood, 2002).

Tabla 5.1 Valor calorifico inferior (kcal/kg) de la mezcla concentrada (~95% p/p en

acetona).
Calor de combustién acetona (kcal/kg) 6808
Calor latente agua (kcal/kg) 539
Valor calorifico inferior 95% acetona (kcal/kg) 6468
Valor calorifico inferior 5% agua (kcal/kg) -27

Valor calorifico inferior mezcla 95:05(kcal/kg) 6441

Los tiempos de operacion correspondientes a ambas tareas de destilacion y
deshidratacién se establecieron en 6 horas tal como se muestra en la Figura 5.2. En

total cada ciclo dura 16 h por dia con un horizonte de tiempo de 360 dias al afo.

Primer turno Segundo turno

AN

|:| Destilacion D Tiempo muerto
Pervaporacion \:\ Puesta en marcha
0 apagado

Figura 5.2 Secuenciamiento correspondiente a la alternativa destilacion-
pervaporacion.

Respecto de la pervaporacién, en este capitulo se estudiaron dos materiales de
membranas hidrofilicas diferentes: una membrana ceramica (HybSi de Pervatech) y
una membrana polimérica (Ray y Ray, 2005). Los datos experimentales
correspondientes a estas membranas se encuentran disponibles en el intervalo de
interés (0 — 5% p/p en agua). Particularmente, la membrana HybSi fue analizada a
una temperatura de 120°C y con concentraciones de la alimentacion menores al
20% p/p en agua; los datos respectivos fueron suministrados por la compania. Por
otro lado, para la membrana polimérica los datos se extrajeron del trabajo
mencionado (Ray y Ray, 2005), los cuales corresponden a experimentos a 30°C en el
intervalo de composicion de 0 — 100% p/p en agua. En la Tabla 5.2 se muestran los

datos de flujo y selectividad junto con los valores del indice PSI correspondientes a
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las membranas consideradas para una alimentacién de 10% p/p en agua. Es de
hacer notar que el factor de separacién correspondiente a la membrana ceramica
permanece elevado aun para fracciones masicas de agua en la alimentacion tan
bajas como 0.01.

Tabla 5.2 Comparacion del desempefio de separacion de las membranas
consideradas para una alimentacion de 10% p/p en agua.

Temperatura de Flujo Factorde PSI
Membrana operacién (K)  (kg/(m?h)) separacion (kg/(m? h))
HybSi (Pervatech) 393.15 141 891 12560
Polimerica 303.15 0.34 5.4 18

(Ray y Ray, 2005)

En la Tabla 5.3 se resumen los diferentes escenarios considerados para cada
alternativa. Cabe resaltar para la Alternativa 2 que mientras los escenarios 2-C-VR y
2-P-VR utilizan conjuntamente una bomba de vacio y un sistema de refrigeracion en
la tarea de generacion de vacio del lado del permeado, los escenarios 2-C-SE y 2-P-
SE usan un sistema de eyectores para el desarrollo de la misma tarea. En estos dos
ultimos escenarios, la corriente liquida rica en agua proveniente del sistema de
eyectores se dispone de manera conjunta con el residuo de la columna obtenido al

final de la operacion en la unidas de tratamiento bioldgico.

Tabla 5.3 Escenarios considerados para cada alternativa.

Escenario Tratamiento m::i[)'?;:: Produccion de vacio
1-HC Dest.-Inc. Horno de cemento - -

1-WSI Dest.-Inc. Incinerador convencional - -

2-C-VR Dest.-Pervaporacion Ceramico  Vacio-Refrigeracién
2-C-SE Dest.- Pervaporacién Ceramico  Sistema de eyectores
2-P-VR Dest.- Pervaporacion Polimérico  Vacio-Refrigeracion
2-P-SE Dest.- Pervaporacién Polimérico  Sistema de eyectores

Basandose en las condiciones de operacion limites correspondientes las tareas de
destilacion y pervaporacién operadas en forma discontinua es posible estimar
adecuadamente los valores cuasi-Optimos de la relacion de reflujo y del requerimiento
de minima area de membrana. Para modelar la destilacion se propone seguir los
lineamientos presentados por Torres y Espinosa (2011). En el caso de la
pervaporacion se propone un algoritmo de calculo simple para determinar la minima
area de membrana requerida en una dada separacion. El impacto ambiental
generado durante todo el ciclo de vida del solvente para cada alternativa se evalta

recurriendo al software SimaPro 7.3 (PréConsultants, 2005).
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5.3 Modelos conceptuales

5.3.1 Modelo conceptual para la destilacion “batch”

En este capitulo se estima la operaciéon cuasi-6ptima del rectificador recurriendo al
modelo conceptual adoptado en la Seccién 4.3 del capitulo anterior. Es de hacer
notar que la mezcla binaria acetona-agua posee un punto de inflexién en su curva de
equilibrio liquido-vapor para un valor de la fraccion molar de acetona en el liquido de
0.402. Los diferentes algoritmos necesarios para estimar el desempefio instantaneo
del rectificador “batch” pueden encontrarse en el articulo de Torres y Espinosa (2011).
En el presente capitulo, las simulaciones en términos del avance de rectificacion n y
de la recuperacion fraccional del componente i en el destilado ¢ para las distintas
politicas de operaciéon consideradas (relaciéon de reflujo constante o composiciéon de
destilado constante) se realizaron en el software CBD Toolkit 4.0 (Espinosa y col.,
2012).

De igual manera que en la Seccién 4.5 del capitulo anterior, los resultados obtenidos
a nivel conceptual en términos del avance de rectificacion fueron expresados como
funcion del tiempo de operacién obteniendo en forma iterativa el caudal de vapor
necesario para completar la tarea de destilacién en el tiempo t, (6 horas). En este
caso el valor adoptado del factor f de la ecuacién (4.4) fue de 1.2. El numero de
platos se estimé con la ayuda del software Distil (1999) a partir del punto (x3, R(0))
con el fin de alcanzar la composicion de destilado seleccionada x, para el primer
corte de la tarea de destilacion. La separaciéon instantanea en el comienzo de la
operacién requiere del mayor numero de platos tedricos y por lo tanto se adopt6 este
criterio para estimar el valor correspondiente a esta variable estructural.
Adicionalmente, la simulacion de la separacién instantanea mediante el software
Aspen Hysys (2014) fue utilizada para determinar el diametro de la columna y el tipo
de arreglo interno mediante la herramienta “Tray Sizing” incorporada en el mismo

software.

Validacion del modelo conceptual mediante simulacion rigurosa

Los resultados obtenidos a nivel conceptual se compararon con aquellos obtenidos a
través de simulaciones rigurosas en el software Aspen Batch Distillation (2014) con el
objeto de tener en cuenta el efecto del “hold-up” en el desempefo del rectificador
(Mujataba y Macchietto, 1998).
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5.3.2 Modelo conceptual para la pervaporaciéon

Como se muestra en la Figura 5.1b, el sistema de membranas esta conformado por
un tanque de alimentacion, la unidad de membrana en si misma y una bomba de
recirculacién. Genduso y col. (2016) propusieron modelar este sistema mediante un
sistema de ecuaciones similar al propuesto por Rayleigh (1902) para la destilacion
“batch”. La relacién del equilibrio termodinamico entre las fases liquido y vapor se
reemplaza por el desempefo de separacion caracteristico de la membrana. La
principal suposicion del modelo propuesto por Genduso y col. (2016) es que el tiempo
requerido en la circulacién del liquido es despreciable en comparacion con el tiempo
de procesamiento. De este modo, el desempefno instantaneo de la membrana se
calcula en las condiciones respectivas del tanque de alimentacion; es decir, no se
consideran las variaciones de composicién y temperatura a lo largo de la membrana.
Aplicado a un caso de pervaporacion “batch” de multiples etapas, Genduso y col.
(2016) concluyeron que el enfoque mencionado puede utilizarse en lugar del tipico
indice PSI para la tarea de seleccion de membranas.

En el modelo conceptual adoptado en este capitulo se remueve la suposicion
anteriormente mencionada y se permite variar la composicion del retenido a lo largo
de la membrana. No obstante, se supone que la membrana opera a un valor
constante de temperatura haciendo que la fuerza impulsora en cada instante se
mantenga en su maximo posible respecto de la temperatura de operacién. Mientras
que el balance de masa en el tanque de alimentacién se modela mediante un
conjunto de ecuaciones diferenciales, la unidad de pervaporacion de una determinada
area membrana se modela a partir de la integracion de un modelo isotérmico
unidimensional del médulo recurriendo a un modelo de flujo local semi-empirico para
representar la transferencia de masa a través de la membrana. Es de hacer notar que
a partir de la condicién de operacion limite de temperatura constante en la integracién
del modelo isotérmico se hace referencia al concepto de minima area de membrana.
Segun lo sefialado por Bausa y Marquardt (2000), el area real de la membrana se
calcula entonces multiplicando el area minima por un factor de 1.25. El caudal
volumétrico de la bomba de recirculacién se establecié acorde con el niumero de
Reynolds factible de alcanzar en la geometria del médulo seleccionado.

La estimaciéon del requerimiento de minima area de membrana en un caso
determinado de separacion; es decir, condiciones iniciales y finales del tanque de
alimentaciéon y del tiempo de operacién, requiere que el modelo conceptual se
resuelva mediante un procedimiento de prueba y error dado que el area de

membrana es un dato de entrada del modelo. Con el propésito de disminuir el nimero
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de iteraciones requeridas en la estimacién del area de membrana se presenta a

continuacion el método iterativo considerado en este capitulo.

Algoritmo basado en el método de memoria mejorada (Shacham, 1989)

En la Figura 5.3 se muestra el tiempo requerido para alcanzar una determinada
separacion en funcion del requerimiento de minima area de membrana. En este caso,
los resultados presentados corresponden a la membrana ceramica HybSi (Pervatech).
Las simulaciones del sistema del tanque de alimentacion y la unidad de
pervaporacion para diferentes areas de membrana fueron realizadas considerando
como caso base una cantidad arbitraria del tanque de alimentacién de 100 kmol con
una fraccion molar de 0.85, valor de composicion que es obtenido durante el primer
corte en la tarea de destilacion. En todos los casos, la integracion en el tiempo es
interrumpida cuando la concentracibn de acetona en el tanque de alimentacion
alcanza un valor igual o mayor a 0.97 mol/mol (99% p/p). Para el caso base, la
minima area a,,;,, correspondiente al tiempo de operacién seleccionado t,, de 6 h es
de 29.7 m’.

20

15 |-

10 |-

t-ty (h)

-5 1 1 1 1 1 1 1 1 ]
0 5 10 15 20 25 30 35 40 45

Amin (mZ)

Figura 5.3 t — t), (h) versus a,,;,, (m?) para el caso base. El tiempo establecido de t,,
es de 6 h. Membrana ceramica HybSi. En t = ty;, a al,;,, es igual 29.7 m?.

En la Figura 5.3, la estimacion del requerimiento de minima area de membrana aj,;;,
para el tiempo de operacion t,, corresponde a la raiz de la funcién t — ty; = f(amin)-
Por tanto, diversos métodos de busqueda de raices de funciones no lineales pueden
utilizarse para calcular el valor de la variable de disefio correspondiente al caso base.
En este capitulo se recomienda el uso del método de la memoria mejorada

(Shacham, 1989). El método mencionado es utilizado en la resolucion de ecuaciones
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no lineales de la forma f(x) = 0 aproximando la inversa de la funcién de f(x), mas
precisamente x = W(f), a través de la interpolacion inversa con fracciones continuas
y evaluando la inversa de la funcién para f = 0. El valor encontrado de x corresponde
a la raiz de la ecuacion nolineal; es decir, x* = ¥(0). El algoritmo que se emplea en
este método requiere la evaluacion de una serie de puntos (x, fo), (x1, f1)s---» (XN, fn)
demandando “el nimero mas bajo de evaluaciones de la funcién en comparacion con
otros métodos”; esta ventaja resulta como consecuencia de utilizar informacién
obtenida e iteraciones previas para generar estimaciones de un orden mayor de la
funcién inversa (lineal, cuadratica, etc.). Por lo tanto, el uso de este método mantiene
en su minimo valor al nimero de simulaciones dinamicas requeridas para el calculo
del a,;,de la tarea de pervaporacion.

Una vez determinado el requerimiento de minima area de membrana correspondiente
al caso base a,,;,, el requerimiento de minima area para el caso de disefio 4;,;,
puede ser recalculado a partir de la relacion entre la cantidad de producto requerida
en el caso de disefio (estimado a partir del balance de masa global correspondiente al
proceso hibrido, Figura 5.1b) y aquella correspondiente al caso base (obtenido a
partir de la simulacion dinamica correspondiente a a;,;,); es decir, Ay, =
amin(Producto/producto). A partir de los valores conocidos de la alimentacion del
proceso (F = 72.9 kmol; xz = 0.3 mol/mol en acetona), la composicion de acetona en
el rehervidor al final de la tarea de destilacion (xzesiguo2 = 0.003 mol/mol en acetona)
y la concentracion requerida de acetona en el tanque de producto al final de la tarea
de la pervaporacion (xproqucto = 0.97 mol/mol en acetona) es posible calcular las
cantidades correspondientes al residuo (Residuo2 = 50.6 kmol) y producto (Producto
= 22.3 kmol).

Es de hacer notar que la relacién entre la cantidad de producto requerida en el caso
de disefio y aquella correspondiente al caso base permiten calcular no solamente el
requerimiento de area (A},,;, = 7.6 m®) del disefio si no también las cantidades de la
alimentacion y de permeado para el caso de disefio.

Con respecto a la tarea de produccion de vacio, en este capitulo se consideraron dos
alternativas para mantener la presion de permeado en un bajo valor, a decir: (i) un

sistema vacio-refrigeracion y (ii) un sistema de eyectores.

5.3.3 Modelo conceptual para la produccioén de vacio

Sistema vacio-refrigeracion
El sistema de condensacion al vacié considerado en este capitulo esta conformado

por un condensador y una bomba de vacio. El condensador al vacio esta acoplado a
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un ciclo de refrigeracion por compresién de vapor, en el cual se utiliza propano como
fluido refrigerante. En las Secciones 2.5.3 y 3.3.4 se puede encontrar una descripciéon
mas detallada de este sistema, en el cual se adopta un modelo multi-nodal para
realizar una descripcién apropiada del cambio de fase de la mezcla a lo largo del
condensador.

Ademas de la infiltracion de aire, en este caso deben considerarse los aspectos
dinamicos de la corriente de permeado a condensar. Las condiciones de operacion
optimas de este sistema se obtienen de la resolucion de un problema de optimizacion
con una funcién objetivo que minimiza el costo total anual del sistema. Las variables
respectivas de optimizacion son la temperatura de condensacion al final del
condensador y las presiones de baja y alta del sistema de refrigeracion por
compresion de vapor. Un aspecto técnico importante de tener en cuenta es el punto
de congelamiento de la mezcla binaria, valor que restringe a la minima temperatura
que se puede alcanzar en el condensador para una determinada presion del

permeado de 7.5 kPa.

Sistema de eyectores

Si la corriente de permeado presenta un contenido muy bajo de solvente, el valor
comercial de esta corriente es igualmente bajo. En este caso, la recuperacion del
solvente mediante la tarea de destilacidon no es estrictamente necesaria. No obstante,
el nivel de vacio del lado del permeado debe seguirse manteniendo mediante algun
mecanismo. Con este propdsito, un sistema de eyectores convencional impulsado con
vapor es considerado como una alternativa factible y de bajo costo de inversion en
comparacion con un sistema vacio-refrigeracion. Notese, sin embrago, que la
corriente de permeado diluida con el vapor del sistema de eyectores requiere de un
tratamiento biolégico para posibilitar su respectiva descarga. Para tal fin, tanto la
corriente de permeado diluida como el contenido obtenido en el rehervidor al final de
la operacion de destilacion se disponen conjuntamente en la unidad de tratamiento
biolégico en el sitio.

A fin de modelar este sistema recurriendo a métodos simplificados, los datos de la
corriente de permeado debieron convertirse a unidades equivalentes de aire en
condiciones estandar (Coker, 2007). Tanto el consumo de vapor como de agua de
enfriamiento fueron correlacionados con los datos presentados por Coker (2007)
correspondientes a un sistema constituido por tres eyectores y dos inter-

condensadores.
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5.4 Consideraciones en el analisis econémico y
ambiental

5.4.1 Economico

El analisis econdmico se realizé a partir de la estimacién de los costos operativos y de
inversion sobre una base anual de operacion. Los valores cuasi-Optimos de las
variables de disefio y operaciéon obtenidas a nivel conceptual se utilizaron para
estimar el costo de inversién de los equipos respectivos y sus correspondientes
costos de operacion. El capital total de inversion se anualizé teniendo en cuenta una
vida util de 10 afos y una tasa de interés anual del 10%. El consumo anual de los
servicios generales correspondientes a cada operacion unitaria se calculd
considerando la duracion respectiva del ciclo de operacién de cada unidad en un
horizonte temporal de 360 dias de operacién al afio. En el Anexo A se encuentra una
descripcion mas detallada sobre la forma de estimacion de los costos operativos y de

inversion.

5.4.2 Ambiental

El objetivo perseguido en el LCA es la valoracion del impacto ambiental generado por
las dos alternativas estudiadas y sus respectivos escenarios en un afo de operacion.
Los valores optimos de los servicios generales (agua de enfriamiento, vapor y energia
eléctrica) necesarios para las tareas de destilacion y pervaporacion se utilizan como
datos de entrada para llevar a cabo el analisis del impacto ambiental requeridos en el
LCA (Luis y col., 2014). En el LCA correspondiente a cada alternativa se incluyeron
ademas los aspectos relacionados con el tratamiento de las aguas residuales y la
produccion del solvente. Los inventarios correspondientes tanto a la incineracién del
destilado del primer corte en la Alternativa 1 como el tratamiento de los residuos de la
columna para las dos alternativas se calcularon con la ayuda de Ecosolvent v.1.0.1,
un software libre de LCA desarrollado por Capello y col. (2007; 2008).

El analisis ambiental de cada alternativa se realizé6 utilizando el software
especializado en LCA SimaPro 7.3 (PréConsultants, 2005). Al realizar el LCA se
considero el enfoque consecuente asumiendo tanto una perspectiva jerarquica como

un mercado de proveedores marginales.

Alternativa 1: Destilacion-Incineracion
El inventario del LCA correspondiente a la alternativa que involucra a la incineracion

se estima considerando el mismo enfoque utilizado en la Seccion 4.7.1. En esta
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alternativa se estudiaron dos modelos diferentes para la incineracion del solvente: (i)
un horno de cemento (Seyler y col.,, 2005) y (ii) un incinerador convencional de
solventes residuales (Seyler y col., 2005b). La cantidad de solvente destinada a
incineraciéon se estimé considerando una corriente con la misma concentraciéon del
primer corte de la tarea de destilacion sobre |la base de un afo de operacién. En las
Figura 5.4a y b se muestras las fronteras consideradas en el analisis ambiental de la

presente alternativa y sus respectivos escenarios.
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Figura 5.4 Diagrama de flujo de la Alternativa 1 considerando dos escenarios de
incineracién: (a) en un WSI y (b) en un horno de una planta de cemento.

En el modelo adoptado en este capitulo para el escenario de la incineracion
convencional del solvente se considera una planta de incineracion de gran escala en
donde son dispuestos diversos desechos liquidos, incluyendo solventes organicos,
residuos de la destilacién, licores madre, aceites residuales y aguas residuales con
una alta carga organica. En esta planta se obtienen ademas como resultado de la
incineracién algunos co-productos como vapor y electricidad, los cuales permiten
recuperar parte de la energia invertida en la tarea de incineracion.

El impacto total del escenario de incineracidn mencionado I, sobre el medio
ambiente se obtiene de la ponderacién (ecuacion (5.1)) de los impactos generados
(valores positivos) por el uso de combustible suplementario I,;;, servicios generales

Isery, €misiones de CO; I¢q,, otras emisiones I, Yy la reduccion del impacto (valor
negativo) debido a la recuperacion de energia Iepergiq-
Lysi = Loyt + lsery + [COZ +lom + Ienergia (51)

Por otro lado, en la planta de cemento el solvente concentrado es usado como

combustible en un horno de cemento. De este modo se reduce el consumo de
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combustibles fésiles tales como el carbén o petréleo. En este modelo se calculan
ademas los cambios en las emisiones que resultan como consecuencia de la
sustituciéon del consumo de combustibles fésiles por el solvente concentrado. Por lo
tanto, en este caso los impactos ambientales generados por las emisiones son
presentados en forma de diferencias. Este modelo fue modificado con relacion al
calculo de las emisiones de NOyx. La cantidad de combustible fosil reemplazado y los
cambios en las emisiones de CO,, NOyx y metales, tales como cobre y cadmio sirven
como parametros en la cuantificacién del inventario para este modelo (Capello y col.,
2007). Por tanto, el impacto ambiental total del escenario de incineracion en el horno
de una planta de cemento Iy, se compone de los impactos individuales generados
por los cambios en las emisiones de CO, IA¢q,, las emisiones de NOx [Ay,,, las
emisiones de metales IA,,.tqaes: Y 10S beneficios en el ambiente (valor negativo)
generados por la sustitucion del combustible fosiles Ir,.;, de acuerdo con la siguiente
ecuacion:

IHC = IACOZ + IANOX + IAmetales + Ifuel (52)

Dado que no se tiene un completo entendimiento acerca de la formacion de gases
NOx en el horno de una planta de cemento (van Oss y Padovani, 2003), la conversion
del nitrdgeno contenido en el combustible a gases NOyx se modeld considerando un
intervalo de incertidumbre para cada tipo de combustible. Los intervalos adoptados
correspondientes a la combustion del carbon, combustibles pesados y solventes
residuales son [20 48%], [56 72%] y [52 92%], respectivamente, siendo este ultimo
estimado como el correspondiente a combustibles ligeros y otro tipo de combustibles
liquidos (Capello y col., 2007).

La formacién de NOyx térmico se produce por la reaccidon a altas temperaturas de
llama entre el nitrogeno y el oxigeno contenidos en el aire suministrado para la
combustién. En particular, el NOy térmico es el que mas contribuye a la generacion de
gases NOx en el horno de cemento. Las emisiones de NOy térmico, sin embargo, no
necesitan considerarse en este modelo dado que el valor calorifico neto del
combustible no es influenciado por la sustitucion del mismo. La eficiencia en la
reduccion de emisiones NOx en la unidad de tratamiento es modelada como una

variable entre el 0% (en el caso de que no se disponga de tal equipamiento) y el 80%.

Alternativa 2: Destilacion-Pervaporacion
En la alternativa de recuperacién del solvente se consideran los impactos generados
por: (i) la produccion del solvente, (ii) la tarea de destilacion, (iii) la tarea de

pervaporacion, (iv) el sistema de produccion de vacio y (v) la disposicién biolégica. En




5.4 Consideraciones en el analisis econémico y ambiental 151

la Figura 5.5 se muestran las fronteras consideradas en el analisis ambiental de la

presente alternativa y sus respectivos escenarios.
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Figura 5.5 Diagrama de flujo de la Alternativa 2 considerando dos sistemas de
generacion de vacio: (a) un sistema de vacio-refrigeracion y (b) un sistema de
eyectores.

Todas las etapas mencionadas conllevan un impacto sobre el ambiente, en tanto que
se esperan beneficios por la posibilidad de reuso de la acetona recuperada en la
etapa de pervaporacion dado que se asignan créditos ambientales correspondientes
a la no produccion del solvente fresco. Esta es una de las diferencias mas
importantes con respecto a las alternativas de incineracion. De hecho, para la
alternativa de incineracion convencional los beneficios al ambiente se deben a la
produccion de los co-productos como vapor y energia eléctrica, en tanto que en la
alternativa de incineracion en un horno de cemento el beneficio ambiental se debe a

la sustitucidon del combustible y la eliminacion de sus respectivas emisiones.

Modelo de disposicion bioldgica

En el LCA se consider6 el impacto ambiental generado por el tratamiento del residuo
proveniente de la tarea de destilacion y eventualmente de la corriente del permeado
diluido del sistema de eyectores. El software Ecosolvent (Capello y col., 2007) es
utilizado para estimar el impacto generado por la unidad de tratamiento biolégico. No
obstante, esta unidad no provoca un impacto considerable y las cantidades a ser
tratadas no son muy diferentes para las distintas alternativas. Por tanto, la
consideracion del impacto de la disposicion bioldgica no juega un rol importante en la

seleccion de las alternativas.
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Meétodos de valoracion de impacto ambiental

La valoraciéon del impacto ambiental se llevd a cabo utilizando el método ReCiPe
2008 v.1.04 (Goedkoop y col.,, 2013) incorporado en el software SimaPro 7.3
(PréConsultants, 2005). Como se menciond en la Seccion 4.7, este método
contempla dos conjuntos de categorias de impacto, los cuales a su vez estan
asociados a diferentes conjuntos de factores de caracterizacion. En total se
abordaron 18 categorias de impacto a nivel intermedio (“midpoint”), las cuales son
convertidas y agregadas en las siguientes tres categorias a nivel final (“endpoint”): (a)
dafno a la salud humana, (b) dafo a la calidad de los ecosistemas y (c) detrimento de

la disponibilidad de recursos (Sleeswijk y col., 2008; Vermeulen y col., 2012).

5.5 Resultados

5.5.1 Pervaporacion

En la Tabla 5.4 se presentan los resultados del balance de masa y energia para los
disefos correspondientes al caso base y al cuasi-optimo con la membrana ceramica.

Tabla 5.4 Balance de masa y energia correspondientes a la tara de membrana
(Membrana ceramica HybSi). El area y las cantidades molares de la alimentacion y
del permeado son calculadas a partir de la relaciéon 22.3/87.3.

Alimentacion Producto Permeado

Cantidad (kmol) 100 87.3 12.7
x, (mol/mol) 0.85 0.97 0.03
Caso Base ap,;, (Mm?) 29.7
Potencia de condensacion (kW)  23.4 (Prom.) 61.7 (Max.)
Tiempo de operacion t,, (h) 6
Cantidad (kmol) 256 22.3 33
L x, (mol/mol) 0.85 0.97 0.03
8§aesni_o AlLin (m?)/Corregido (m?) 7.6/8.4
Optimo Potencia de condensacion (kW)  6.35 (Prom.) 16.6 (Max.)

Tiempo de operacion t,, (h)/

Corregido (h) 6/5.6

Como se mencion6 en la Seccién 5.3.2, la relacion entre la cantidad de producto
correspondiente al disefio cuasi-optimo y aquella correspondiente al caso base; es
decir, 0.256, determina tanto la cantidad del permeado y de la alimentaciéon como el
requerimiento de area de membrana para el disefio cuasi-6ptimo (7.6 m?). El
requerimiento de minima area de la membrana ceramica HybSi correspondiente al
diseno cuasi-6ptimo se compone de 12 moddulos tubulares dispuestos en serie
alcanzando un area total de 8.4 m?. Considerando este ultimo valor de area, el tiempo

de operacion de la tarea de membrana t,; cambia de 6 a 5.6 h. El valor promedio de
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la potencia de condensacion acumulada es de alrededor de 6.35 kW con un maximo
de 16.6 kW al principio de la tarea de separacién. Un caudal volumétrico de 2 m*h
fue adoptado en la bomba de recirculacién para garantizar la condicion de flujo
turbulento (Re = 19000) en el interior de los tubos del mdodulo de la membrana
ceramica. De este modo se logra evitar la polarizacion por concentracion y prevenir el
ensuciamiento de la membrana.

El balance de masa global de la tarea de membranas (para la membrana ceramica
HybSi) y su correspondiente requerimiento de area pueden calcularse de antemano
incluso cuando no se haya realizado el disefio correspondiente a la tarea de
destilacion. En este caso, la cantidad de permeado es lo suficientemente baja como
para predecir un estado pseudo-estacionario de la tarea de destilacion casi idéntico al
correspondiente al de la alternativa destilacion-incineracion tal como se mencionara
mas adelante en la Seccion 5.5.2. En la Tabla 5.5 se muestran los resultados
obtenidos en el caso de disefio con la membrana polimérica. En este caso, el caudal
volumétrico de la bomba de recirculacion se establece en un valor que asegura un
numero de Reynolds de 3600 en el interior del modulo del lado del retenido.

Tabla 5.5 Balance de masa y energia correspondientes a la tarea de membrana
(Membrana polimérica). El area y las cantidades molares de la alimentacion y del
permeado son calculadas a partir de la relacion 22.4/10.3.

Alimentacion Producto Permeado

Cantidad (kmol) 25 10.3 14.7
x4 (mol/mol) 0.85 0.97 0.76
Caso . 2
Base Amin (m ) 93
Potencia de condensacion (kW)  22.9 (Prom.) 60.0 (Max.)
Tiempo de operacion ty, (h) 6
Cantidad (kmol) 54.1 224 31.7
L x4 (mol/mol) 0.85 0.97 0.76
8§aesni_o Alin (M?) /Corregido (m?) 201.4/204
Optimo Potencia de condensacion (kW)  50.0 (Prom.) 129.3 (Max.)

Tiempo de operacion t,, (h)/

Corregido (h) 6/5.7

El requerimiento de minima area para la membrana polimérica es 25 veces superior a
aquella correspondiente a la membrana ceramica. Esta gran diferencia para las
respectivas condiciones de operacién se debe principalmente a la diferencia en flujo y
selectividad para alcanzar los requerimientos de la separacién deseada. Por
consiguiente, para la membrana polimérica los altos valores de area de membrana y
cantidad de permeado requieren de un proceso de elevado costo que desalienta su
uso para la recuperacion de la acetona al menos para las condiciones de operacion

consideradas.
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Fraccion molar de acetona en el tanque de producto

Cantidad contenida en el tanque de producto (kmol)

Temperatura en el retenido al final del modulo (K)

Tiempo (h)
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Figura 5.6 Evolucion en el tiempo de (a) la fraccion molar de acetona en el tanque de
producto, (b) el contenido del tanque de producto y (c) la temperatura estimada del
retenido al final del médulo. Membrana ceramica HybSi (Pervatech). La maxima

temperatura de operacion es 393.15 K.
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En la Figura 5.6a-c se muestra, para la membrana ceramica, la evolucion en el tiempo
de la composicién molar de acetona en el tanque de producto, la cantidad en el
tanque de producto y el valor estimado de temperatura del retenido al final del
modulo. El valor mas bajo de la temperatura tiene lugar al principio de la operacion y
se adopta para el calculo del area de intercambio de calor requerida para
recalentamiento del retenido. En ese momento, la potencia de calentamiento alcanza
el maximo valor de 16.6 kW (Tabla 5.4).

En referencia a la tarea de produccion de vacio y en particular para el sistema vacio-
refrigeracion, en la Figura 5.7 se muestran los perfiles de temperatura obtenidos en el
condensador al vacio correspondientes a tres instantes de operacion. En esta figura
se ve reflejado el comportamiento dependiente del tiempo de estos perfiles. El cuello
de botella ocurre al comienzo de la tarea. Por tanto, el area del condensador y el
dimensionamiento de los restantes equipos se calculan a partir de las condiciones
correspondientes al cuello de botella. Por otro lado, especialmente para los instantes
finales de la operacién no es posible alcanzar una completa condensacién del
permeado dado que la temperatura del punto de congelamiento restringe el valor de
temperatura factible de alcanzar en el condensador tal como se mencioné en la
Seccién 5.3.3. En total se alcanza a condensar alrededor del 98% del permeado; sin
embargo, el contenido de acetona en el condensado representa solamente el 80% del

contenido del permeado.
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Figura 5.7 Temperatura en funcion de la fraccion instantanea de permeado
condensado al inicio (0 h), intermedio (3 h) y final (6 h) de la operacidon con sus
respectivos puntos de congelamiento. Membrana ceramica HybSi (Pervatech). En
aras de una mejor apreciacion se muestran los resultados en el intervalo [70 100%].




156 Capitulo 5

En la Figura 5.8a se muestra la tasa de consumo de servicios generales
correspondientes al sistema vacio-refrigeracion en el caso de la membrana ceramica
HybSi.
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Figura 5.8 Consumo instantaneo de servicios generales en funcion del tiempo de
operacion correspondiente a (a) el sistema vacio-refrigeracion y (b) el sistema de
eyectores. Membrana HybSi (Pervatech).

En esta figura se observa que la demanda tanto de potencia eléctrica como de agua
de enfriamiento tienen un comportamiento decreciente en el tiempo siguiendo la
misma tendencia observada para el caudal de permeado. Por otro lado, en la Figura
5.8b se muestra el comportamiento el tiempo de las tasas de consumo de vapor y
agua de enfriamiento requeridos por el sistema de eyectores impulsados con vapor.

El comportamiento de este sistema es muy similar el observado para el sistema
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vacio-refrigeracion en el cual la tasa de consumo de servicios generales decrece en el
tiempo. Este comportamiento se debe a que el caudal de permeado, el cual varia de
1.5 a 0.2 kmol/h, es la variable mas determinante en la estimacion de los costos de

operacion de la tarea de produccién de vacio.

5.5.2 Destilacion

En la Figura 5.9a-e se muestran los resultados obtenidos a partir de la integracion del
modelo conceptual; es decir, las recuperaciones fraccionales de acetona y agua en el
destilado, las composiciones del rehervidor y del destilado, las temperaturas del
rehervidor y del destilado y la minima relacion de reflujo en funcién del avance de

rectificacion.

Acetona

0.8

0.6

0.4

0.2

0

n
10

09

0.8

0.7 -

o 06 I —— Acetona

05|
04 |
03|
02 |

0.1

oo b— v
0.00 0.05 0.10 0.15 0.20 0.25 0.30 0.35 0.40

n




158

Capitulo 5

Temperatura (K)

min

1.0
(c)
0.8
Acetona
e N Agua
04 |
1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 h 1 ]

0.0
0.00 0.05 0.10 0.15 0.20 0.25 0.30 0.35 0.40

n
375

370 4

365 Destilado !
3 - - — Rehervidor )
360 |- /

355 - /
350 -
345 - ’
340 -7

335 -

330

35 L 0 )
0.00 0.05 0.10 0.15 0.20 0.25 0.30 0.35 0.40

n
1.2

| (e)
10|
08 |
06 | L

04

0.2

oob— ¢ )
0.00 0.05 0.10 0.15 0.20 0.25 0.30 0.35 0.40

n

Figura 5.9 Resultados de (a) la recuperacion fraccional en el destilado, (b) la composicion
instantanea en el destilado, (c) la composicién instantanea en el rehervidor, (d) la
temperatura y (e) la relacion de reflujo instantaneo en funcion del avance de rectificacion.

Alternativa 2-C-VR.
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Los resultados corresponden al caso de analisis de la Alternativa 2-C-VR. Durante la
operacion del primer corte, la composicion de destilado se establecié en un valor
constante de 0.85 mol/mol en acetona (Figura 5.9b). El valor seleccionado de
composicion del destilado hace posible el cumplimiento de tres objetivos: (i) la
obtencion de un destilado de alto valor calorifico requerido en las alternativas de
incineracion, (ii) la disminucién del esfuerzo de la tarea subsecuente de pervaporacion
y (iii) el decrecimiento del esfuerzo de separacién de la tarea de destilacion en si
misma. Para cada valor de composicion instantdnea en el rehervidor, el algoritmo
estima la minima relacion de reflujo requerida para alcanzar la fraccion molar
establecida en el destilado. El avance de rectificacion se varié hasta alcanzar una
recuperacion por paso de acetona en el destilado del 95%.

Como se observa en la Figura 5.9e, la relacion de reflujo aumenta durante la
operacion del primer corte. Con el propdsito de alcanzar una composicién en el
rehervidor de 99.7% p/p en agua al final de la operaciéon, un segundo corte es
operado bajo una politica de relacion de reflujo constante (0.5). El segundo corte
obtenido es recirculado al siguiente lote de operacion (ver Figura 5.1a) a fin de evitar
pérdidas de acetona. El valor elegido de recuperacién por paso del solvente en el
destilado del 95% minimiza la cantidad a tratar de solvente en el segundo corte y por
tanto la cantidad de alimentacion presente en el rehervidor en estado pseudo-
estacionario.

La eleccion de un valor de composicion de destilado 0.85 mol/mol en acetona durante
el primer corte se puede elucidar a partir del analisis de la Figura 5.10, en la cual se
muestra el diagrama del equilibrio liquido-vapor correspondiente al sistema binario
acetona-agua. Es de hacer notar que la curva de equilibrio de la mezcla considerada
posee un punto de inflexion xp;, el cual es tipico en sistemas donde la demanda de
energia para ciertas separaciones es controlada por puntos “Pinch” tangenciales. En
el caso de contar con composiciones iniciales a la izquierda del punto de inflexién, la
eleccion de composiciones de destilado inferiores a Z5™ dara a lugar a separaciones
instantaneas en las cuales la demanda de energia estara contralada por la
composicion presente en el rehervidor; esto es, operaciones con un comportamiento
similar al de las mezclas ideales. Mas aun, dada la forma de la curva de equilibrio
liquido-vapor, la demanda de energia de la tarea de destilacion en tal regién sera
baja.

La produccion de acetona en alta pureza requeriria, por otra parte, no solamente de
elevadas relaciones de reflujo instantaneas sino también de un numero
significativamente alto de etapas tedricas debido a la presencia de un “Pinch”

tangencial (Smallwood, 2002). En tal caso, el control de la pureza destilado es
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ademas un problema debido a la aparicién de una zona de composicidn constante
cerca de la parte superior del rectificador. Por estas razones, a lo largo de este
capitulo no se considera la alternativa de utilizar solamente destilacion para la

recuperacioén de la acetona.
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Figura 5.10 Diagrama y vs. x correspondiente a la mezcla acetona-agua a 101.3 kPa.
xp; representa la composicion de la mezcla en el punto de inflexién de la curva de
equilibrio.

En las Tablas 5.6 y 5.7 se presentan el balance de masa global en estado pseudo-
estacionario y las principales variables de disefio y operacién del rectificador “batch”
para todas las alternativas consideradas, respectivamente. En general, el estado
pseudo-estacionario se alcanzé después del cuarto lote de operacién. Las principales
diferencias entre los disefos del rectificador correspondientes a cada alternativa se
presentan en la cantidad y composicion de la mezcla de alimentacion, las cuales
pueden ser diferentes debido a la presencia de corrientes de reciclo. Por razones de
simplicidad, en la Figura 5.9 se presenta solamente los resultados correspondientes al
caso de analisis de la Alternativa 2-C-VR. A excepcioén de la Alternativa 2-P-VR, las
diferencias entre los disefios del rectificador correspondientes a los otros casos no

son muy significativas.




5.5 Resultados 161

Tabla 5.6 Balance de masa global para la tarea de destilacion en estado pseudo-
estacionario correspondiente a una recuperacion por paso de acetona del 95% en el

primer corte.
Alternativa Carga Corte Residuo Corte Residuo
columna 1 1 2 2
1-HC, Cantidad Total (kmol) 75.3 256 497 24 47.3
;"(’:Vg'é Acetona (mol/mol)  0.31 085  0.02 041  0.003
2-P-SE y Agua (mol/mol) 0.69 0.15 0.98 059  0.997
Cantidad Total (kmol) 78.7 256  53.1 25 50.6
2-C-VR Acetona (mol/mol) 0.29 0.85 0.02 0.37  0.002
Agua (mol/mol) 0.71 015  0.98 0.63  0.998
Cantidad Total (kmol) 106.6 522 544 3.9 50.5
2-P-VR Acetona (mol/mol) 0.44 0.85 0.04 0.55  0.003
Agua (mol/mol) 0.56 0.15 0.96 0.45  0.997

La herramienta “Tray Sizing” incorporada en el software Aspen Hysys (2014) sugirio la
adopcion de una columna de lecho empacado con un diametro de 0.3048 m al
considerar los relativamente bajos caudales de vapor involucrados en todos los
estudios.

En la Figura 5.11 se presenta la evolucién en el tiempo de la relacion de reflujo
obtenida a partir de simulacién en Aspen Batch Distillation (2014) correspondiente a

una recuperacion de acetona por paso del 90% en el primer corte.
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Figura 5.11 Evolucion en el tiempo de la relacion de reflujo obtenida a partir de
simulacion en Aspen Batch Distillation (2014).
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En la Tabla 5.7 se presenta ademas la comparacién entre los resultados obtenidos
tanto a partir del modelo conceptual como por simulacion rigurosa en Aspen Batch
Distillation (2014). En general para todas las alternativas, los resultados obtenidos
mediante simulacién rigurosa son similares a aquellos obtenidos a partir del modelo
conceptual. Los resultados del modelo conceptual presentaron un error relativo
maximo del 15% para el consumo de vapor, mientras que para el consumo de agua
de enfriamiento el error relativo fue menor al 8%.

Tabla 5.7 Variables de disefio y operacion del rectificador “batch” para las diferentes

alternativas estudiadas. Los resultados presentados se obtuvieron tanto a partir del
modelo conceptual (MC) como por simulacién rigurosa en Aspen Batch Distillation.

Alternativa

1-HC, 1-WSlI,
2-C-SE y 2-P-SE

MC Aspen MC Aspen MC

2-C-VR 2-P-VR

Caudal de Vapor (kmol/h) 57 57 5.9 5.7 11
Area del condensador (m?) 4.0 4.4 4.2 415 7.7
Area del evaporador (m?) 2.3 25 2.4 25 43
Volumen del tanque (m®) 3.3 3.6 35 357 59
Altura lecho empacado (m) 35 35 35 3.5 3.5
Diametro de la columna (m) 0.3048 0.3048 0.3048 0.3048 0.3048
Agua de enfriamiento (kt/afio) 6.0 6.5 6.2 6.5 11.5
Vapor (t/afio) 225 268 235 272 436

Los resultados estimados a partir de los modelos conceptuales correspondientes a la
alternativa 2-P-VR indicaron que esta alternativa posee el mayor consumo energético.
Este bajo desempeiio es desencadenado por el bajo desempefio de la membrana
polimérica dado por la gran cantidad de permeado que debe ser recirculado (Tabla
5.5). Por otro lado, para el caso de la membrana ceramica HybSi no se encontraron
diferencias significativas entre las alternativas de destilacion-incineracion dado que la
cantidad de permeado de esta membrana es muy baja. Acorde con estos resultados,
la parte restante del presente estudio se focalizara solamente en las alternativas de
destilacion-incineracion (1-HC y 1-WSI) y de destilacion-pervaporacion con la
membrana ceramica (2-C-VR y 2-C-SE).

5.6 Analisis econémico

Los valores cuasi-6ptimos de las variables de disefio y operacion obtenidas a partir
del modelo conceptual se utilizaron como datos de entrada para realizar el analisis

econdémico de cada alternativa. Tanto los costos de inversion como de operacion se
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estimaron considerando una base anual de operacién. En la Tabla 5.8 se presenta
una comparacion entre los resultados correspondientes a las alternativas de
destilacion seguida de incineracion en el horno de una planta de cemento (1-HC) y en
una planta de incineracion convencional de solventes residuales (1-WSI).

Tabla 5.8 Costo anual de inversién y operacion (10° U$S/afio) correspondientes a la
alternativa destilacion-incineracion y sus respectivos escenarios.

Alternativa
1-HC 1-WSI

Costo de inversion de la columna 52.0 52.0
Servicios generales 6.1 6.1
Costo disposicion biolégica 44 4.4
Costo de transporte 10.7 107
Costo de incineracion 718 120
Gastos generales 62.0 62.0
Costo total 208 256
Acetona a incinerar (t/afio) 454 454

Costo por tonelada (U$S/t Acetona) 457 563

En esta tabla se observa que el costo de incineracién en una planta convencional
asciende a casi el doble del costo correspondiente a la alternativa en la planta de
cemento. Considerando las cifras del costo total, la alternativa de incineraciéon en una
planta de cemento (457 U$S/t Acetona) es preferida sobre la alternativa de
incineracion convencional (563 U$S/t Acetona). El bajo costo de incineracion en la
planta de cemento se debe a que el solvente concentrado es usado como
combustible.

En la Tabla 5.9 se comparan los resultados obtenidos para la alternativa destilacion-
pervaporacion especialmente para el caso con la membrana ceramica HybSi. En la
tabla mencionada se observa que el costo de la unidad de pervaporacion con un
sistema de eyectores para la produccion de vacio (2-C-SE) es mas bajo que el costo
correspondiente al de la unidad de membrana acoplada a un sistema vacio-
refrigeracion (2-C-VR). Sin embargo, el costo relacionado con el consumo de
servicios generales presenta el comportamiento opuesto al mencionado y de este
modo se balancea el costo de la unidad de pervaporacion entre las variantes
consideradas. En sintesis, el costo total correspondiente a la alternativa que utiliza un
sistema de eyectores es alrededor de un 5% mas bajo que aquel correspondiente a la

alternativa con el sistema vacio refrigeracion.
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Tabla 5.9 Costo anual de inversién y operacion (10° U$S/afio) correspondientes a la
alternativa destilacion-pervaporacion con la membrana ceramica HybSi y sus
respectivos escenarios.

Alternativa
2-C-VR 2-C-SE

Costo de inversion de la columna 52.7 52.2
Servicios generales de la columna 6.4 6.1
Costo disposicion de los residuos de la columna 5.8 7.1
Costo de inversion de la unidad pervaporacion 96.1 85.1
Servicios generales de la unidad de pervaporacion 1.9 5.4
Costo reemplazo de la membrana 3.9 3.9
Gastos generales 116 110
Costo total 283 270
Acetona recuperada (t/afo) 453 452
Costo por tonelada (U$S/t Acetona) 625 597
Periodo de recuperacion* (afo) 3 3
Tasa interna de retorno* (%) 24 26

*Las utilidades consideran los ahorros debidos a la no compra de solvente fresco y el
no pago del costo de disposicién del solvente usado.

A partir de un andlisis de todas las alternativas consideradas en este capitulo se
concluye que el costo total de las alternativas destilacion-pervaporacion es mas alto
que el costo correspondiente a las alternativas destilacién-incineraciéon. Sin embargo,
el costo de compra de solvente fresco (~850 U$S/t) debe ser adicionado a las
alternativas que involucran la incineracion (Melin y Rautenbach, 2007). Por lo tanto, a
partir de un punto de vista econdmico se considera que la mejor eleccion es la
alternativa destilacion-pervaporacién con una membrana ceramica y un sistema de

eyectores para la produccion de vacio.

5.7 Analisis ambiental mediante LCA

5.7.1 Datos de entrada para la Alternativa 1: Destilacién
Incineracion

El destilado obtenido durante el primer corte de la tarea de destilacion (Corte 1 en la
Figura 5.1a) se incinera fuera de las instalaciones de la compania farmacéutica en el
horno de una planta de cemento (1-HC) o en una planta de incineracion convencional
de solventes (1-WSI). El residuo de la columna obtenido al final de la operacion se
destina a tratamiento biolégico. Es de hacer notar que los balances de masa y
energia presentados en la Tabla 5.10 se obtuvieron considerando la operacion de un
lote de 6 horas por dia para un total de 360 lotes por afio. El consumo de combustible
correspondiente al transporte del destilado concentrado hasta la planta respectiva de
incineracion se especifica sobre una base anual. En total se requiere realizar 29

viajes por afio considerando que la capacidad de carga del camion de 25 m®.
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Tabla 5.10 Datos de entrada para el LCA de las alternativas destilacion-incineracion.

Balance de masa para un lote de 6 h/dia, 360 lotes/afio
Alimentacion Destilado Residuo

Cantidad total (kg/lote) 2187 1329 858
Acetona (p/p) 0.58 0.95 0.01
Agua (p/p) 0.42 0.05 0.99
Balance de energia para un lote de 6 h/dia, 360 lotes/afio

Vapor a 2 bar (kg/lote) 625

Agua de enfriamiento (m%/lote) 16.7

Transporte del destilado

Numero de viajes/afno 29

Distancia/viaje (km/viaje) 440

Economia del combustible (km/L) 5

Consumo de combustible (L) 2550

5.7.2 Datos de entrada para la Alternativa 2: Destilacion-
Pervaporacién

En el caso de analisis de esta alternativa, el destilado obtenido durante el primer corte

de la tarea de destilacion (Corte 1 en la Figura 4.1b) es deshidratado mediante una

unidad de membrana ceramica (HybSi, Pervatech). En las Tablas 5.11 y 5.12 se

presentan los balances de masa y energia correspondientes a la operacion de un lote

por dia para cada tarea para un total de 360 lotes por afio.

Tabla 5.11 Datos de entrada para el LCA de la alternativa destilacion-pervaporacion
con el sistema vacio-refrigeracion. Membrana ceramica.

Balance de masa para un lote por dia, 360 lotes/ano

Alimentacion Producto Residuo

Cantidad total (kg/lote) 2187 1272 914
Acetona (p/p) 0.58 0.99 0.01
Agua (p/p) 0.42 0.01 0.99

Balance de energia para un lote de cada tarea por dia, 360 lotes/afio

Columna de destilacion (6 h/lote)

Vapor a 2 bar (kg/lote) 653
Agua de enfriamiento (m*/lote) 17.2
Unidad de membrana (6 h/lote)

Vapor a 4 bar (kg/lote) 57.0
Agua de enfriamiento (m®/lote) 26
Consumo de energia eléctrica del compresor 125
(kWh/lote)

Con,sumo de energia eléctrica de la bomba de 25
vacio (kWh/lote)

Consumo de energia eléctrica de la bomba de 0.2

recirculaciéon (kWh/lote)
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Tabla 5.12 Datos de entrada para el LCA de la alternativa destilacion-pervaporacion
con el sistema de eyectores. Membrana ceramica.

Balance de masa para un lote de 20 h/dia, 360 lotes/afio

Alimentacion Producto Residuo

Cantidad total (kg/lote) 2187 1267 920
Acetona (p/p) 0.58 0.99 0.02
Agua (p/p) 0.42 0.01 0.98

Balance de energia para un lote de cada tarea por dia, 360 lotes/afio

Columna de destilacion (6 h/lote)

Vapor a 2 bar (kg/lote) 625
Agua de enfriamiento (m*/lote) 16.7
Unidad de membrana (6 h/lote)

Vapor a 4/10 bar (kg/lote) 57.0/459
Agua de enfriamiento (m*/lote) 13.1

Consumo de energia eléctrica de la bomba de

recirculacion (kWh/lote) 02

A partir de la comparacion de las Tablas 5.10, 5.11 y 5.12 se observa que los datos
de entrada correspondientes a la tarea de destilacion son muy similares para todas
las alternativas consideradas de destilacion-incineracion y de incineracion-
pervaporacion. La principal diferencia entre los datos de entrada correspondientes a
la tarea de pervaporacion se presenta en el sistema de produccién de vacio. Mientras
el sistema de eyectores demanda un gran consumo de vapor (ver Tabla 5.12), el
sistema vacio-refrigeracion consume una elevada cantidad de energia eléctrica (ver
Tabla 5.11).

5.7.3 Resultados del LCA

En la Figura 5.12a-d se presentan la comparacion de los resultados obtenidos del
LCA en cuatro categorias de impacto de nivel intermedio (“midpoint”) para cada
alternativa considerada. Las categorias presentadas en la figura mencionada se
eligieron dado que estas generalmente son las mas representativas y eficaces en el
LCA, a decir: cambio climatico, acidificaciéon terrestre, agotamiento de combustibles
fosiles y ecotoxicidad del agua dulce.

En los casos de las categorias de cambio climatico (Figura 5.12a) y acidificacion
terrestre (Figura 5.12b) se observa que el impacto ambiental presenta la misma
tendencia. En estas categorias la alternativa de incineracion en una planta
convencional (1-WSI) es la que muestra un impacto muy superior al de las

alternativas destilacion-pervaporacion (2-C-VR y 2-C-SE). Por otro lado, la alternativa
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de incineracion en el horno de cemento presenta beneficios al ambiente debido a la

cantidad de combustible ahorrado en el horno de la plata de cemento.

8
(a) (b)
6

1-WSl 1-HC 2-C-VR 2-C-SE

1-WSI 1-HC 2-C-VR 2-C-SE

800 8
(c) (d)
600 | 6 |
& | s |
o
3 0
NG) 400 r Qu 4 +
£ 3
e | - |
" 200 | 2 |
0 0
1-WSI 1-HC 2-C-VR 2-C-SE 1-WSI 1-HC 2-C-VR 2-C-SE

Figura 5.12 Impacto ambiental de las alternativas consideradas representado por el
respectivo factor de caracterizacion de las categorias a nivel intermedio (“midpoint”):
(a) cambio climatico (kt CO; eq.), (b) acidificacion terrestre (t SO, eq.), (c)
agotamiento de combustibles fosiles (t petréleo eq.) y (d) ecotoxicidad del agua dulce
(t1,4-DB eq.).

Tomando en consideracion las otras dos categorias mencionadas; es decir,
agotamiento de recursos fosiles (Figura 5.12c) y ecotoxicidad del agua dulce (Figura
5.12d), las alternativas de recuperacién del solvente (2-C-VR y 2-C-SE) presentan un
impacto ambiental mas bajo que las alternativas de incineracién (1-WSI y 1-HC). En
particular para las alternativas de incineracion, el escenario que considera el horno de

una planta de cemento es el que posee el impacto mas bajo.
En las figuras 5.13 y 5.14 se presentan los resultados del LCA para cada alternativa
estudiada en términos de una unica ponderacion (kPuntos) considerando las

categorias a nivel intermedio (“midpoint”) y final (“endpoint”), respectivamente.
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Figura 5.13 Impacto ambiental (ReCiPe 2008) generado en diferentes categorias a

nivel intermedio (“midpoint”) para cada una de las alternativas consideradas y sus

respectivas variantes. Se muestran solamente las leyendas correspondientes a las
categorias de impacto cuyos valores son los mas elevados.
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Figura 5.14 Impacto ambiental (ReCiPe 2008) generado en diferentes categorias a
nivel final (“endpoint”) para cada una de las alternativas consideradas y sus
respectivas variantes.
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Como se puede observar en estas figuras, la alternativa de incineracién en una planta
convencional (1-WSI) conlleva el mayor impacto considerando los dos niveles de
impacto. En particular esta alternativa presenta el mayor impacto en las categorias
intermedias: el agotamiento de combustibles fésiles, la formacion de material
particulado y el cambio climatico sobre la salud humana y la calidad de los
ecosistemas. Al considerar la alternativa de incineracion en el horno de una planta de
cemento (1-HC) se observa que el impacto en el agotamiento de recursos es
considerablemente elevado. Sin embargo, en esta alternativa se observan beneficios
al ambiente en términos de la toxicidad humana, formacion de material particulado y
el cambio climatico sobre la salud humana y la calidad de los ecosistemas debidos al
ahorro de consumo de combustibles fésiles en la planta de cemento. Estos resultados
se pueden explicar por el hecho de que en esta alternativa, las emisiones de
componentes contaminantes son reemplazadas por aquellas correspondientes al
solvente concentrado.

La diferencia entre los resultados del impacto ambiental total es muy baja para las
alternativas destilacidon-pervaporacion con la membrana ceramica HybSi. La variante
gue usa un sistema de vacio-refrigeracion (2-C-VR) muestra un impacto en términos
del agotamiento de recursos ligeramente inferior a aquel correspondiente a la
alternativa sistema de eyectores (2-C-SE), lo cual puede atribuirse al mayor consumo
de servicios generales de este ultimo sistema, en particular de vapor, tal como se
muestra en las Tablas 5.11 y 5.12. Asimismo, no se encontraron diferencias
significativas entre las tareas de destilacion en términos del consumo de vapor y agua
de enfriamiento dada la baja cantidad de permeado resultante de la tarea de
pervaporacion.

Finalmente, a partir de un analisis de la Figura 5.14 se observa que las alternativas de
destilacién-pervaporacion, en especial con el sistema de vacio-refrigeracion (2-C-VR),
presentan un impacto total mucho mas reducido que la alternativa de incineracién en
una planta de cemento (1-HC) debido a la recuperacion del solvente. Aunque el
impacto sobre la salud humana y la calidad de los ecosistemas para las alternativas
de recuperacion es casi nulo, la alternativa de incineraciéon en el horno de cemento
muestra por el contrario un beneficio considerable sobre el ambiente dado por el uso
del solvente como combustible. Por lo tanto, la eleccion de la mejor alternativa
tecnoldégica de incineracién o recuperacion desde el punto de vista ambiental

depende de la categoria de impacto sobre la cual se desea hacer énfasis.
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5.8 Conclusiones

En este capitulo, se estudiaron dos tecnologias de solventes residuales como
alternativas a la disposicion convencional por incineracién de mezclas acetona-agua
provenientes como corrientes de desecho de la industria farmacéutica.

En la primera alternativa, los solventes residuales se procesan en un rectificador por
lotes para obtener un destilado con un alto valor calorifico, el cual se envia
posteriormente fuera de las instalaciones para su incineracién, ya sea en un horno de
cemento (1-HC) o en un incinerador de solventes convencional (1-WSI). Con el
objetivo de reusar el solvente deshidratado en la misma planta farmacéutica, se
estudié también un proceso hibrido compuesto por un rectificador seguido por una
unidad de pervaporaciéon, ambos operados en modo discontinuo. Se consideraron
cuatro escenarios; comprendiendo dos tipos de material de membrana y dos sistemas
para la generacién de vacio.

Para cada alternativa, la tarea de disefio se llevé a cabo con la ayuda de modelos
conceptuales de las respectivas operaciones unitarias involucradas. Mientras que la
demanda de energia minima de cada tarea de destilacion se calculé recurriendo a la
teoria de “Pinch” (Torres y espinosa, 2011), en la Seccién 5.3.2 se presentd un nuevo
algoritmo para estimar el area de membrana minima de una tarea de pervaporacion.
Basado en el método de memoria mejorada (Sachamn, 1989), el método propuesto
permite minimizar el numero de simulaciones dinamicas del sistema tanque de
alimentacion - unidad de membrana. Es de hacer notar que el balance global de la
unidad de membrana y su correspondiente requerimiento de area pueden ser
calculados de antemano incluso cuando el disefio de la tarea de destilacion no se
haya realizado. Mientras que el area minima membrana de la membrana HybSi de
Pervatech fue de 7.6 m? se requirieron alrededor de 200 m? para el caso con la
membrana polimérica estudiada por Ray y Ray (2005). Esta gran diferencia en el
requerimiento de area se debe principalmente a la diferencia en el flujo y la
selectividad de las membranas para alcanzar los requerimientos deseados de
separacion. Por consiguiente, los altos valores para el area de membrana y la
cantidad de permeado requeriran de un proceso costoso que desalienta el uso de la
membrana polimérica para la recuperacion de acetona al menos en las condiciones
operativas estudiadas.

A fin de validar los resultados obtenidos a nivel de diseno conceptual e incluir el
efecto del “holdup” se realizaron simulaciones rigurosas de las tareas de destilacion
se realizaron con el software Aspen Batch Distillation (2014). En general para todas

las alternativas, los resultados obtenidos mediante simulacion rigurosa fueron
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similares a aquellos obtenidos a partir del modelo conceptual. Los resultados del
modelo conceptual presentaron un error relativo maximo del 15% para el consumo de
vapor, mientras que para el consumo de agua de enfriamiento el error relativo fue
menor al 8%. Del modelo conceptual se llegé a la conclusién de que el requerimiento
energético de la tarea de destilacion correspondiente a las alternativas de
recuperacion con la unidad de membrana ceramica acoplada a un sistema de bomba
de vacio-refrigeracion fue soélo un 4,5% superior al correspondiente a las alternativas
de incineracion puesto que la cantidad de permeado recirculado proveniente de la
membrana ceramica es muy baja.

Los valores cuasi-Optimos para las variables de disefio y operacién se utilizaron como
datos de entrada para realizar la evaluacion econdmica de cada alternativa. Del
analisis de las cifras econdmicas se concluyd que la mejor opcién es la recuperacion
de solventes a través del proceso hibrido utilizando un sistema de eyectores para la
produccion de vacio (597 U$S/t Acetona) principalmente debido al ahorro en el costo
del solvente fresco (alrededor de 850 U$S/t Acetona).

La evaluacion del impacto ambiental de ambas alternativas se realizé mediante LCA.
Para la realizacion de este analisis se utilizaron como datos de entrada los valores
Optimos del consumo de servicios generales requeridos para las tareas destilacion y
la pervaporacion, es decir, agua de enfriamiento, electricidad y vapor. A partir de la
evaluacion ambiental se arribé a dos conclusiones: (i) el uso del destilado como
combustible alternativo en un horno de cemento conduce a una reduccion de las
emisiones gaseosas, las cuales son relevantes para la salud humana y la calidad del
ecosistema y (ii) el proceso hibrido destilacién-pervaporacién con la membrana
ceramica HybSi de Pervatech presenta el menor impacto al ambiente en términos del
agotamiento de recursos naturales debido a la recuperacion del solvente. Dada la
minima diferencia en los costos totales entre las alternativas de recuperacion del
solvente, se prefiere la adopcion del proceso hibrido destilaciéon-pervaporacion
acoplado al sistema vacio-refrigeracion como la tecnologia mas adecuada de
tratamiento de solventes residuales. Esta alternativa muestra un beneficio econémico
significativo conjuntamente con un bajo impacto ambiental; por tanto, ambos aspectos
fomentan la implementacion de esta tecnologia en lugar de la incineracion en una

planta convencional.
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5.9 Nomenclatura

*
Amin

Requerimiento de minima 4rea de membrana para el caso base (m?)

Anin Requerimiento de minima area de membrana para el disefio cuasi-6ptimo (m?)
B1, Contenido en el rehervidor al comienzo del primer corte

B1, Contenido en el rehervidor al final del primer corte

B2, Contenido en el rehervidor al comienzo del segundo corte

B2, Contenido en el rehervidor al final del segundo corte

B3, Contenido en el tanque de producto al comienzo del proceso de pervaporacion
B3, Contenido en el tanque de producto al final del proceso de pervaporacion

Caudal de destilado (kmol/h)

F Alimentacion fresca (kmol)

f Multiplicador de la minima relacion de reflujo
I Impacto ambiental

M, “hold-up” en el rehervidor (kmol)

p Presion de permeado (kPa)
R Relacion de reflujo

Ryin  Minima relacién de reflujo

t Tiempo (h)

tp Tiempo de procesamiento de la destilacién (h)

ty Tiempo de procesamiento de la pervaporacioén (h)
% Caudal de vapor (kmol/h)

x5 Fraccion molar instantanea del componente i en el rehervidor
xP Fraccion molar instantanea del componente i en el destilado
Xpj Punto de inflexién del diagrama de equilibrio

z5  Composicién de destilado critica

Simbolos griegos

n Avance de rectificacion
op Recuperacion fraccional del componente i en el destilado
A Cambio en el impacto ambiental
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Capitulo 6
Conclusiones y recomendaciones sobre
trabajos futuros

El presente capitulo tiene por objetivo no solamente remarcar las conclusiones
obtenidas en cada seccion sino también presentar las conclusiones generales a las
gue se ha arribado una vez desarrollados los distintos topicos y aspectos inherentes a
cada uno de los capitulos. De esta manera, en la seccion 6.1 se presentan las
principales conclusiones y aportes surgidos del trabajo realizado, mientras que en la
seccidn 6.2 se proponen algunas recomendaciones para las lineas de investigacion y

trabajos futuros que pudieran desarrollarse como extensiones de esta tesis.

6.1 Conclusiones

6.1.1 Seleccién preliminar de membranas de pervaporacion
utilizando modelos conceptuales: Una aplicacién a la
produccion de Bioetanol

Respecto de la evaluacion del desempefio de las membranas hidrofébicas acopladas

a una unidad de fermentacion, el analisis mediante el indice PSI predijo un

desempenio tres veces superior para la membrana Vito PTMSP en comparacion con

el correspondiente a la otras dos membranas estudiadas (Pervap 4060 y Pervatech

PDMS). De manera similar, la aplicacion del modelado conceptual a la tarea de

seleccion de las membranas hidrofdbicas presenté un desempefno superior para la

membrana Vito PTMSP. Sin embargo, la diferencia en el desempefio respecto de las
otras dos membranas fue mucho mas reducida, del 44 % y 58% respecto de las
membranas PERVAP 4060 y Pervatech PDMS, respectivamente. A partir del analisis
del proceso hibrido se concluyé que los beneficios econdmicos de utilizar la
membrana PTMSP surgen principalmente de los bajos costos de inversion y

operacion de la unidad de pervaporacion hidrofébica en si misma. Este hecho puede
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ser explicado de la siguiente manera: la demanda de energia del tren de purificacién
aguas abajo esta controlada por un “Pinch” tangencial. En consecuencia, el costo del
proceso de purificacion no varid significativamente entre las diferentes alternativas
consideradas.

Resulta interesante, finalmente, destacar que el enfoque propuesto ademas de
permitir la clasificacion de las membranas de pervaporacion capta adecuadamente los
principales “trade-offs” presentes en el proceso hibrido proporcionando informacion
relevante sobre la naturaleza del proceso y las restricciones que el proceso hibrido
podria enfrentar. De hecho, un aspecto importante que surgié de la implementacion
de este enfoque fue la integracién energética entre la unidad de membrana
hidrofdbica y el sistema de refrigeracion. La mencionada integracion permitio mejorar
la economia del proceso al reducir los costos de operacion vinculados con la

demanda energética de la unidad de pervaporacion hidrofébica.

6.1.2 Seleccién preliminar de membranas de pervaporacion
para la separacion de mezclas metanol-acetato de metilo:
un enfoque basado en el modelado conceptual de
procesos hibridos destilacion-pervaporacion

Los resultados obtenidos mediante experimentos de pervaporacién mostraron que la
membrana Pervap 2256 presenta flujos y selectividades comparables al de otras
membranas reportadas en la literatura para la separaciéon de la mezcla metanol-
acetato de metilo.

La comparacion del desempefio de separacion de cuatro membranas de
pervaporacion mediante un analisis con el indice PSI, especialmente para
composiciones cercanas al azeodtropo, no resultd ser un método apropiado para
conseguir una adecuada clasificacion de las membranas. En su lugar, el enfoque
basado en el disefio conceptual de procesos hibridos permitid clasificar
satisfactoriamente a las membranas de acuerdo con su respectivo costo total de
separacion, incluso para un amplio intervalo de composiciones de alimentacién. Las
membranas mejor clasificadas, con costos similares, fueron las membranas PolyAl
TypM1 y Pervap 2256.

El éxito de la metodologia para la valoraciéon del desempefno de separacién de cada
membrana en términos econdmicos se debid a que, para cada punto de composicion,
se estimd el costo total de separacién correspondiente al disefio y configuracion de
proceso mas econdmica. Es asi como, en esta tesis, la optimizacion se plantea como
una herramienta fundamental en la captura de los “trade-offs” presentes en el disefio

de procesos hibridos de separacion.
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A partir de un analisis de sensibilidad, que evalua el efecto de la variacién del costo
de inversion de la unidad de pervaporacion sobre el costo total de separacion, se
concluyd que la contribucion del sistema de condensaciéon al vacio conlleva una
elevada incertidumbre en la estimacién del costo total de separacion cuando éste se
calcula a partir de un Unico factor de costo por area de membrana para toda la unidad
de pervaporacion. Entonces, un modelado mas detallado del sistema de
condensacion al vacio resulta primordial cuando se desean obtener estimaciones mas
precisas del costo total de separacion.

La inclusion de la presion de permeado como variable de optimizacion en el disefio
detallado del sistema de condensacion al vacio para la membrana Pervap 2256
permitié finalmente la obtencién de un disefio con una mejor viabilidad tanto técnica

como econdmica.

6.1.3 Optimizacion basada en modelos conceptuales y
evaluacion ambiental de tecnologias de tratamiento de
solventes residuales: Destilacidn-incineraciéon versus
destilacion-pervaporacion

Aplicado a la mezcla alcohol isopropilico-agua se obtuvieron disefios cuasi-Optimos

de tecnologias de tratamiento de solventes residuales a un nivel conceptual

considerando dos alternativas de proceso: (i) destilacién-incineracion y (ii) destilacién-
pervaporacion.

A partir del analisis de las cifras econdmicas se concluyé que la recuperacién del

alcohol isopropilico a través del proceso hibrido destilacién-pervaporacién es la mejor

opcion entre las tecnologias de tratamiento de solventes residuales analizadas debido
principalmente a los ahorros esperados en la compra de solvente fresco.

En referencia al impacto ambiental ponderando el dafo a los ecosistemas, la salud

humana y el deterioro de la disponibilidad de recursos, la alternativa que involucra la

recuperacion del solvente fue la que registré el menor impacto total debido a que el
impacto al medio ambiente mas importante se produce durante la produccion del
alcohol isopropilico. Finalmente, para la mezcla analizada, se llegd a la conclusion
que la recuperacion del alcohol es la mejor alternativa para el tratamiento de
solventes residuales dados los beneficios esperados tanto del punto de vista

econdmico como ambiental.
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6.1.4 Diseino basado en modelos conceptuales y evaluacion
ambiental de tecnologias de tratamiento de solventes
residuales: Aplicacién a la separacion de la mezcla
Acetona-Agua

De manera similar al estudio realizado para la mezcla alcohol isopropilico-agua, se

obtuvo el disefio de dos tecnologias de tratamiento de solventes residuales para la

mezcla acetona-agua; esto es, se consideraron las alternativas destilacion-
incineracion y destilacion-pervaporacion.

En particular, para la alternativa destilacion-pervaporaciéon se analizaron dos

materiales de membrana y dos tecnologias diferentes para la generaciéon de vacio.

Respecto del material de la membrana, el requerimiento de area para la membrana

polimérica resulto ser diez veces mayor que el correspondiente para la membrana

ceramica. Esto dio lugar a un proceso con un elevado costo de inversién de la unidad
de membrana polimérica, desalentando su uso en la recuperacion de la acetona.

Del analisis de las cifras econdmicas se concluyd que la mejor opcién es la

recuperacion de solventes a través del proceso hibrido con la membrana ceramica

HybSi de Pervatech debido principalmente al ahorro esperado en la compra de

solvente fresco. Por otro lado, esta misma alternativa presentd el menor impacto al

ambiente esencialmente en términos del agotamiento de recursos naturales. Tanto los
aspectos econdémicos como ambientales indicaron que la implementacién de la
tecnologia de recuperacion de solventes via el proceso hibrido destilacion-

pervaporacion es preferible a la disposicidén de solventes por incineracion.

6.1.5 Aportes metodolégicos

El modelado conceptual de procesos demostrd ser una herramienta adecuada para la
seleccion de alternativas de procesos hibridos dado que considera el desempefio de
todo el proceso y captura adecuadamente los “trade-offs” del mismo.

Asimismo, la consideraciéon de un modelo detallado del sistema de condensacion al
vacio resulto ser relevante dado que provee informacion importante a tener en cuenta
en la tarea de disefio de procesos hibridos, principalmente en los siguientes aspectos:
(i) permite la incorporacion de restricciones a las variables de operacién que son
relevantes en el analisis de la factibilidad técnica de la pervaporacién a escala
industrial, (i) posibilita una estimacién mas precisa de los costos de inversion y
operacion de la unidad de pervaporacion, y (iii) facilita la incorporacion de la

integracion energética en el modelado conceptual del proceso global.
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Adicionalmente, los resultados del modelado conceptual permiten enriquecer la
evaluacion del impacto ambiental de las tecnologias hibridas en términos del
conocimiento del proceso y la confiabilidad de los resultados.

Finalmente, los resultados obtenidos a nivel de disefio conceptual pueden ser
utilizados como soluciones iniciales tanto en la simulacion rigurosa del proceso como
en la optimizacién de éste a partir de modelos rigurosos de las operaciones unitarias

involucradas.

6.2 Recomendaciones sobre trabajos futuros

A lo largo de esta tesis se ha demostrado el gran potencial que presentan los
procesos hibridos destilacion-pervaporacion para diversos casos de aplicacion.
Respecto de la produccién de bioetanol, segun lo sugerido por Baeyens y col. (2015),
seria posible obtener una mejora de la factibilidad econémica del proceso si la
membrana hidrofébica procesara solamente una parte del caldo de fermentacion con
el objetivo de disminuir los requerimientos de area de la unidad de pervaporacién.

En este contexto, resulta de interés la incorporacion de la configuracién de proceso
sugerida Baeyens y col. (2015) en el método de seleccion preliminar de membranas
hidrofébicas propuesto en esta tesis.

Otro aspecto a considerar, segun la opinion del autor de esta tesis, seria la
evaluacion del desempefio de las membranas hidrofébicas por medio de
experimentos a largo plazo del sistema unidad de membrana-fermentador operando
en circuito cerrado. Los mencionados experimentos no sélo brindarian informacién
relevante sobre la estabilidad a largo plazo de las membranas sino también harian
posible la obtencion de modelos conceptuales mejorados del proceso hibrido
fermentador-membrana hidrofdbica.

Finalmente, respecto de la recuperacion de solventes en industrias farmacéuticas,
seria de interés aplicar el enfoque desarrollado en esta tesis a los multiples solventes
utilizados en los distintos procesos farmacéuticos asociados a una compafia en

particular (Savelski y col., 2017).
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Anexo A Estimacion de costos

Estimaciones de costos precisas se pueden realizar recurriendo al uso de software
especializado o a partir de la consulta a especialistas. Sin embargo, la adopcién de
una metodologia de estimacién de costos basada en un enfoque factorial resulta
adecuada a nivel de disefio conceptual. Por lo tanto, en esta tesis se adopté un
modelo de costos simple teniendo como base las consideraciones presentadas tanto
por Douglas (1998) como por Ereev y Patel (2012). La exactitud de las estimaciones

preliminares se encuentra alrededor del £30%.

Costo de compra de equipos

El costo de compra Cp (U$S, free on board) de la mayoria de los equipos de
procesamiento fueron tomados del compendio realizado por Seider y col. (2004) a
partir de distintas fuentes. Solamente el costo de compra de la bomba de vacio fue

correlacionado a partir de la informacion de suministrada por proveedores.

Bombas Centrifugas

Para las bombas centrifugas se pueden encontrar numerosas combinaciones entre
las especificaciones de caudal Q (gpm) y cabeza de bombeo H (ft). Estas dos
variables se tienen en cuenta a partir de un unico factor de dimensionamiento S, el

cual se estima a partir de siguiente ecuacion:

§ = QH"* (A1)

El costo de compra correspondiente a una bomba centrifuga de una sola etapa Cpp
(U$S) se calcula a partir de la ecuacion (A.2) en funcion del maximo valor de S que la
misma puede alcanzar. La expresion de costo mencionada corresponde al caso de

una bomba vertical de carcasa dividida en hierro de fundicién operando a 3600 rpm.

Cpp = €xp[9.2951 — 0.60191In S + 0.05191n? 5] (A.2)
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En el costo de compra estimado con la anterior expresion se encuentran incluidos
ademas los costos correspondientes a la placa soporte y los acoplamientos; sin
embargo, el costo correspondiente al motor no se encuentra incorporado. El costo de
compra de un motor eléctrico Cpy, (U$S) se estima mediante la ecuacion (A.3), la cual
esta expresada en funcion de la demanda de potencia del motor P (hp). Por tanto, el
costo de compra la unidad de bombeo se obtiene a partir de la suma de los costos de

la bomba y del motor eléctrico.

Cpy = exp(5.4866 + 0.131411n P, + 0.053255In2 P, + 0.0286281n3 P,

+ 0.0035549 In* P;) (A-3)
Bombas de Vacio

El costo de compra de una bomba de vacio (rotativa de paletas) de una sola etapa
(U$S) se calcula a partir de la ecuacion (A.4). Esta correlacion de costo expresada en
funcién del caudal volumétrico Q (ft/h) se ajusté utilizando la informacion

suministrada en el catalogo del proveedor Vacuum Research (2013).

Cp = 295.07Q062%1 (A4)

Columnas de destilacion de platos
El costo de compra de la columna de destilacion de platos (U$S) tiene en cuenta los
costos correspondientes al tanque vacio Cy, las plataformas y escaleras Cp; y los

platos C; mediante la siguiente ecuacion:

Cp = fuCy +Cp, + Cr (A.5)

El factor del material de construccion de la columna f;, es de 1 para el caso de utilizar
acero al carbono. El costo de compra del tanque vacio (U$S) se estima en funcién de

su peso a partir de la siguiente ecuacion:
Cy = exp(7.0374+0.18255In W +0.02297 In* W) (A.6)

El peso del tanque vacio W (Ib) se estima a partir de la ecuacion (A.7), expresion que
estima al peso de una coraza cilindrica con diametro interno D; (ft) y longitud L (ft) y
de dos cabezas elipticas (de relacién 2:1) con un espesor determinado en funcién del
diametro. Para valores del diametro D; en los intervalos [1 4], (4 6], (6 8], (8 10] y (10
14] (ft) el espesor ts (in) elegido es de 5/16, 3/8, 7/16, 1/2 y 5/8, respectivamente. La

densidad p correspondiente al acero al carbono es de 490 Ib/ft°.

W =n(D; + ts)(L + 0.8D)tsp (A7)
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Los costos relacionados con las plataformas y escaleras se calculan a partir de la

siguiente ecuacion:
CPL — 237.1Di0.63316L0.80161 (A8)

Ademas, el costo correspondiente a platos de la columna (U$S) se estima en funcion

del numero de platos Ny con la ayuda de la ecuacion (A.9).

Cr = NpFyrFrrFryCpr (A.9)

donde Fry y Fry son factores correspondientes al tipo y el material del plato,
respectivamente. Para un plato de tipo valvula en acero al carbono el valor de Fpp y
Fry es de 1.18 y 1, respectivamente. El costo de compra base de un plato Cz; (U$S)

se calcula a partir de la ecuacion (A.10) en funcién del diametro de la columna.
Cpr = 369 exp(0.1739D;) (A.10)

donde el factor de disefio Fyr se estima mediante la siguiente expresion:

2.25

FNT = 104141\]'[' (A11)

Columnas de destilacién de relleno

De manera similar a la columna de destilacion de platos, el costo de compra de la
columna de relleno (U$S) tiene en cuenta los costos correspondientes al tanque vacio
Cy y las plataformas y escaleras Cp;. Adicionalmente, en el costo de compra
respectivo (ecuacion (A.12)) se deben incluir los costos correspondientes al relleno y
los distribuidores y redistribuidores del liquido Cpy. El costo del relleno de la columna
se estima a partir del volumen del mismo V, (ft®) por el factor de costo de relleno por
Cpx por unidad de volumen (39 U$S/ft® para anillos “Pall” de una pulgada de diametro

en acero al carbono).

Cp = fuCv + Cpp + Vp * Cpg + Cpr (A.12)

Los costos de compra del tanque al vacio y las plataformas y escaleras se calculan a
partir de las ecuaciones (A.6) y (A.8), respectivamente. El peso de la columna en
acero al carbono se estima con la ayuda de la ecuacién (A.7) considerando un
espesor de 5/16 in. El costo de los distribuidores y redistribuidores del liquido se
estima considerando un valor de 100 U$S por unidad de area transversal (ft). En el
caso de columnas de un diametro inferior a 2.5 ft, los redistribuidores se deben ubicar

a lo largo de la columna cada 8 veces el diametro de la misma.
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Compresores

Los compresores de desplazamiento positivo son utilizados generalmente cuando se
requieren alcanzar relaciones de compresién mayores a 2. El costo de compra de un
compresor de este tipo (U$S), el cual incluye el costo del motor eléctrico, se calcula a
partir de la ecuacion (A.13) en funcion de la demanda de potencia P.(hp) valida para

materiales de construccion en acero al carbono o hierro de fundicion.

Cp = exp(7.6084 + 0.81In P¢) (A.13)

Intercambiadores de calor

Los intercambiadores de calor de tubos y coraza se adoptan preferencialmente en los
casos en cuales los requerimientos de area de intercambio de calor son elevados. El
costo de compra de un intercambiador de calor del tipo tubo en U (U$S) fabricado en
acero al carbono se estima a partir de la ecuacion (A.14) en funcién del area de

intercambio de calor A (ft?).
Cp = exp(11.147 — 0.91861n A + 0.0979 In? A) (A14)

Por otro lado, los intercambiadores de calor de tubos concéntricos son elegidos para
los casos con bajos requerimientos de area. El costo de compra (U$S) en funcién del
area de intercambio A (ft?) para este tipo de intercambiador de calor construido en

acero al carbono se calcula a partir de la siguiente ecuacion:

Cp, = exp(7.1248 + 0.161In A) (A.15)

Modulos de membrana

Los moédulos de plato y marco son generalmente los mas adoptados para los casos
de membranas de pervaporacion polimeéricas de geometria plana. El costo de compra
de un modulo de plato y marco por area de membrana unitaria es alrededor de 350
U$S/m?. Siguiendo la misma tendencia presentada por Fahmy (2002) entre el costo
del modulo y el de la membrana, el costo estimado de una membrana polimérica por
area unitaria es de 115 U$S/m?. Segun lo reportado por Bausa y Marquardt (2000), el
costo de compra de toda la unidad de pervaporacion por area de membrana asciende
a los 5000 U$S/m?. En este factor de costo se tiene en cuenta el costo de compra
tanto del médulo de membrana como el de los equipos periféricos al mismo
(intercambiadores de calor, condensador, etc.).

En el caso de la membrana ceramica de geometria cilindrica se utiliza un mdédulo de
tubos y coraza. El costo aproximado de compra del modulo de este tipo por area

unitaria de membrana es de 4430 U$S/m?, valor que se consultd a los fabricantes de




Anexo A 187

la membrana ceramica HybSi (Pervatech). Una estimacion mas precisa del costo
deberia consultarse directamente a la compafiia dado que en este tipo de modulo el

costo depende de la escala del proceso.

Sistemas de eyectores

El costo de compra de compra de un sistema de eyectores de una Unica etapa (U$S)
se estima a partir de la ecuacion (A.16) en funcion del factor de dimensionamiento S,
el cual se caculo dividiendo a el caudal volumétrico (Ib/h) por la presion de vacio
(torr).

Cp = 1330 §%41 (A.16)

El costo de un sistema conformado por tres eyectores y dos intercondensadores se
estima multiplicando al costo correspondiente al sistema de una unica etapa por un
factor de 4.0.

Tanques al vacio

Para los modulos de placa y marco se supuso una relacion volumen del médulo por
area de membrana de 0.3m*/m?. La longitud L (ft) y didmetro D (ft) del tanque al vacio
se estiman considerando un tanque cilindrico horizontal (con una relacién L/D de 3)
cuyo volumen es un 25% superior al volumen de los modulos. El costo de compra del
tanque al vacio (U$S) se estima considerando el costo de compra un tanque
horizontal Cy y el costo de plataformas y escaleras Cp;,. De manera similar al caso de
la columna de destilacién, el costo del tanque (ecuacion (A.17)) se calcula en funcion
del peso estimado con ayuda de la ecuacion (A.7) para un material de hierro de

fundicion.
Cy = exp(8.71740.2330 In W +0.04333In? W) (A17)

El costo de compra correspondiente a las plataformas y escaleras para tanques

horizontales se calcula a partir de la siguiente ecuacion.

Cpy, = 1580D;29%%* (A.18)

Actualizacion de costos

Todas las expresiones y factores de costo de compra de equipos anteriormente
presentadas, incluso la correspondiente a la bomba de vacio, se reportaron teniendo
en cuenta un indice de precios de referencia del afo 2000. EI método utilizado para
actualizar los datos histéricos de costo se basa en los indices de costo publicados

para plantas quimicas CEPCI (Towler y Sinnott, 2013). Los costos de compra de los
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distintos equipos se actualizaron al afio 2014 Cp,414 a partir de la ecuacion (A.19)

teniendo en cuanta que el valor del indice CEPCI del afio 2000 CEPCI,,, €s de
394.1.

. _ . CEPClaoa,
P2014 = “PCEper (A.19)

Costos de instalacion

Siguiendo los lineamientos propuestos por Guthrie (1969), en el costo del médulo
basico Cg, de un determinado equipo se incluyen, ademas de los costos de compra
del equipo, los costos asociados con la mano de obra y los materiales de instalacion y
los gastos indirectos tales como el transporte, seguros e impuestos conjuntamente
con los sobrecostos de construccion e ingenieria.

El costo de un mdédulo basico Cg,, (U$S) se estima a partir de factores sobre el costo
de compra del equipo respectivo. Los factores de costo del modulo basico Fgy, para
diferentes equipos se tomaron del trabajo presentado por Guthrie (1969). Basandose
en materiales ordinarios de construccion y disefios a presiones moderadas de los
equipos, los valores del Fg, para compresores, intercambiadores de calor de tubos
concéntricos y de tubos y coraza, bombas, columnas de destilacion y tanques son
2.15, 1.8, 3.17, 3.3, 4.16 y 3.05, respectivamente. Para el médulo de pervaporacién
se considera un factor Fg), de 2.

El costo total de los médulos basicos Crg) (USS) se obtiene de la suma de los costos

del médulo basico de todos los equipos involucrados.

Crgm = Z CP,iFBM,i (A.20)
i

Capital total de inversion

El costo fijo de inversion Crp: (U$S) se compone de los costos atribuidos a: (i) la
instalacion de los modulos basicos, (ii) la preparacion del terreno, (iii) la construccion,
(iv) las instalaciones de servicios generales, (i) las contingencias y (vi) los honorarios
del contratista. Todos los costos mencionados se estiman por medio de factores

sobre el costo total de los modulos basicos a partir de la siguiente ecuacion:

Crpc = (1 + feone + free) (1 + fsite + fouua + forr)Crem (A.21)

Para la construccion de una nueva planta con sus respectivas instalaciones de
servicios generales (casos de aplicacion de los Capitulos 2 y 3) los valores
recomendados para los factores fsite, fpuua Y forf son 0.15, 0.2 y 0.55,

respectivamente. Por otro lado, para la ampliacion en complejo existente (casos de
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aplicacion de los Capitulos 4 y 5) los valores recomendados para los factores fs;:e,
feuia Y forr son 0.05, 0.05 y 0.45, respectivamente. Los costos indirectos de

contingencia y honorarios del contratista se estimaron considerando valores de 0.15 y
0.03 para los factores front Y free, Fespectivamente.

El capital total de inversion C.; (U$S) resulta de la suma del capital de trabajo, los
costos para la puesta en marcha y el costo fijo de inversiéon. Asumiendo que el costo
del capital del trabajo representa un 15% del capital total de trabajo, el valor del factor
fwc en la ecuacion (A.22) es de 0.1765. El costo para la puesta en marcha se supone

en un 10% del costo fijo de inversion, por tanto el factor fs; es de 0.1.

Cret = (L + fwe) (X + fsy)Cropc (A.22)

El capital total de inversidon se anualiza con el propdsito de contabilizar el pago de
intereses anuales por el crédito requerido para cubrir la inversion inicial. El capital
total de inversion anualizado Cr.;, (U$S/afio) se calcula a partir del producto entre
capital total de inversion y el factor de anualidad a, factor que se calcula mediante la
ecuacion (A.23) considerando una tasa de interés anual i del 10% y una vida util y de
10 afos.
i(i+1)

a= G+ -1 (A.23)
El capital de inversion anualizado C;, (U$S/afio) puede ser calculado para cada uno
de los equipos considerando el valor individual de los mismos en lugar del costo total

de los mddulos basicos.

Costo de servicios generales

En los casos de aplicacion de una mediana a gran escala (Capitulos 2 y 3), el costo
de los servicios generales Cyr; (U$S/afio) se calculd multiplicando los costos
unitarios de 0.056 U$S/m° 0.017 U$S/kg, 122.6 U$S/MWh y 0.0102 U$S/MJ por la
demanda anual de los servicios generales de agua de enfriamiento (303.15 K), vapor
(1barg), energia eléctrica y refrigeracion (220 K), respectivamente. Por otro lado para
una pequefa escala (casos de aplicacion de los Capitulos 4 y 5) se adoptaron los
costos unitarios de 0.091 U$S/m?, 0.025 U$S/kg, 122.6 USS/MWh y 650 U$S/(kg O»)
correspondientes a los servicios generales de agua de enfriamiento (303.15 K), vapor
(1barg), energia eléctrica y tratamiento bioldgico, respectivamente. Los valores
presentados de los costos unitarios de servicios generales se estimaron a partir de las
correlaciones reportadas por Ulrich y Vasudevan (2006) con un precio de 4.74
U$S/GJ para el gas natural (2014).
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Gastos Generales

Algunos costos de produccion fijos, variables y semi-variables se consideran en el
calculo del gasto general siguiendo las recomendaciones sugeridas por Ereev y Patel
(2012). El costo laboral operativo C,, (U$S/afio) se calcula como el producto entre el
numero de operadores y su salario (30000 U$S/afo). El costo directo de supervision,
el costo administrativo y los gastos de laboratorio se estiman como el 15%, 20% vy
15%, respectivamente costo laboral operativo. Ademas, los costos de mantenimiento
y reparaciones, los suministros operativos, impuestos y seguros se estiman como el
5%, 15% y 3% del costo fijo de inversién, respectivamente. Finalmente, en el calculo
del gasto general C;gy (U$S/afio) se considera un 60% de sobrecostos generales de

la planta resultando en la siguiente ecuacion:

CGEN = 2212560L + 0117SCTDC (A24)

Costo total operativo

El costo total operativo Cypr (U$S/afo) se calcula a partir de la ecuacién (A.25). En
los casos de aplicacién del solvente (casos de aplicacion de los Capitulos 4 y 5) el
costo de compa del solvente fresco puede considerarse como un valor de crédito para

el calculo del costo total operativo.

Cope = CyriL + Coen (A.25)

Costo total de procesamiento
El costo total de procesamiento C; (U$S/afo) se obtiene de la ponderacion del capital

total de inversion anualizado y el costo total operativo.

Periodo de retorno de la inversion y tasa interna de retorno

El periodo de retorno de la inversion PBP (afios) y la tasa interna de retorno TIR se
calcularon a partir de las ecuaciones (A.26) y (A.27), respectivamente. En el calculo
final de las utilidades se considero el pago de impuestos del 35% de las ganancias
deduciendo a la depreciacién D (U$S/afo), la cual se descuenta de manera lineal
hasta alcanzar la vida util considerada. En el caso de recuperacion de solventes los
ingresos S (U$S/aio) se estiman considerando los ahorros debidos a la no compra de
solvente fresco y el no pago del costo de disposicion del solvente usado.

_ Crpc
0.65(S — Copg — D) + D (A.26)

10 1
Z <(0.65(S — Copg — D) + D) * m) —Crc1 =0 (A.27)

t=1

PBP
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Anexo B Calculo rapido de propiedades
termodinamicas del refrigerante

En esta tesis, el modelo conceptual del ciclo de refrigeracion por compresion de vapor
se formulé teniendo en cuenta el sub-enfriamiento y el sobrecalentamiento del
refrigerante (5 K) para asegurar la entrada en fase vapor al compresor y la salida
liquida del propano del condensador, respectivamente.

En el modelo del compresor se utiliza un parametro semi-empirico del exponente
politrépico (Lenz, 2002) para estimar la temperatura de salida del refrigerante. Mas
aun, los balances de masa y energia en el compresor se realizan utilizando las
propiedades termodinamicas del refrigerante.

De acuerdo con Ding (2007), en la simulacion de un ciclo de refrigeracion por
compresion de vapor se deben tener en cuenta tres requerimientos principales para el
calculo de las propiedades termodinamicas: (i) la estabilidad, (ii) la rapidez y (iii) la
exactitud de las estimaciones. Sin embargo, el exigir un mayor grado de alguno de
estos requerimientos puede generar conflicto con los restantes; por tanto existe asi un
compromiso ente estos requerimientos que depende del método utilizado en la
estimacion de las propiedades termodinamicas.

En esta tesis se adoptd un método de calculo rapido de las propiedades del
refrigerante a fin de mejorar tanto la estabilidad como la rapidez de las simulaciones y
optimizacion del ciclo de refrigeracion por compresion de vapor. Entre los diversos
métodos de calculo de propiedades termodinamicas se eligié el método de regresion
implicita y calculo explicito propuesto por Ding y col. (2005) dado que este garantiza
velocidad y estabilidad de las estimaciones conjuntamente con la reversibilidad de las
mismas (Ding y col., 2005; Ding y col 2007).

De acuerdo con Ding y col. (2005), las ecuaciones utilizadas en el ajuste de curvas
para la presion y temperatura de saturacion del refrigerante toman la forma de una

ecuacion cubica implicita (B.1) en funcion de las variables auxiliares u y v.
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fu,v) = ud+au?v + auv? + azv3 + auu® + asuv + agv? + a;u + agr =0 (B.1)

En el caso del propano las variables auxiliares v = f(T) y u = f(P) se calcularon
comov =T —223.15 (K)yu = (P — 70.5685)/300 (kPa).

Los parametros a; — ag se calcularon a partir la regresion entre los datos de la presion
Ps y temperatura T; de saturacion correspondientes al propano en los intervalos
[70.5685, 2690 kPa] y [223.15, 345.15 K], respectivamente. Los datos respectivos se
tomaron del software basado en ecuaciones de estado MINIREFPROP (NIST
REFPROP 9.0, 2012). En la Tabla B.1 se presentan los parametros obtenidos
mediante un método de minimos cuadrados implementado en el ambiente de
programacion del software MATLAB (MathWorks, 1993).

Tabla B.1 Coeficientes de la ecuacion implicita para la presion y temperatura de
saturacion del propano.

a; 0.222917589304956 a, -1.37556594589319310° a, -3.366785731638515 10°
a, 0.058595327896563 ag; 4.717708539558043 ag 37.823113462413644
a; 0.005479384424053 a, 0.667416512093513

La ecuacion cubica implicita mencionada se puede transformar en una ecuacion
cubica estandar para cada propiedad termodinamica. Las soluciones analiticas
explicitas correspondiste a las propiedades termodinamicas Ps y Ts se presentan en

las ecuaciones (B.2) y (B.3), respectivamente.

Ps = 70.5685 + 300 (—ZJQ_l cos (el ; 2“) —~ (;;)) (B.2)

Ts = 223.15 + (3\/—R2 +.,/A; + i/—Rz — /b, - (%)) (B.3)

donde
B/A)? —3(C/A
Q=(/)9(/) 64
3 _
R = 2(B/4) 9(C/AS)4(B/A) +27(D/A) ©5)
A=R? - Q° (B.6)

0 =sin™t R
= Sin Q3 (B?)
Los coeficientes A, B, C y D se calculan para la presion de saturaciéon a partir de las

siguientes ecuaciones:

A =1 (B.8)
B1 = a,v + Ay (Bg)
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C; = av?+agv+a, (B.10)
D, = azv3 + agv? + agv (B.11)
En tanto que para la temperatura de saturacion los coeficientes se estiman mediante

las siguientes ecuaciones:

A; =az (B.12)

B, = au+aq (B.13)

C, = aqu® + asu + ag (B.14)
D, = u3 + a,u® + a;u (B.15)

En las Figuras B.1 y B.2 se muestran los datos consultados en el software
MINIREFPROP (NIST REFPROP 9.0, 2012) y lo resultados calculados a partir del
método de calculo rapido para la presién y temperatura de saturacién. En estas
figuras se observa un excelente ajuste entre los datos y los valores calculados. Los
promedios de las desviaciones relativas porcentuales entre los datos y los resultados
calculados de la presion de saturacion en funcion de la temperatura de saturacion y

viceversa son de 0.0001 y 0.0011, respectivamente.

3000

o NIST
Calculado

2500

2000

1500

P, (kPa)

1000

500

0 ~ 1 ] ] ] ] ] J
220 240 260 280 300 320 340 360

T, (K)

Figura B.1 Presion de saturacion del propano versus la temperatura.
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Figura B.2 Temperatura de saturacion del propano versus la presion.
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Anexo C Validacion de resultados

En el caso de separacion por pervaporacion de la mezcla metanol-metil acetato con la
membrana Pervap 2256 (Capitulo 3) se compararon los datos de flujo y selectividad
obtenidos en nuestro laboratorio con los resultados obtenidos por Brinkmann y col.
(2008) en condiciones de operacion ligeramente distintas. Para realizar una adecuada
comparacion entre estos resultados se simularon los valores de flujo y selectividad
con ayuda del modelo semi-empirico descrito en la Seccién 3.2.5 bajo las condiciones
descritas en Brinkmann y col. (2008).

En la Figura C.1 se muestra los datos reportados por Brinkmann y col. (2008) y los
resultados simulados de la composicion de metanol en el permeado versus la
composicion de metanol en el retenido. En esta figura se observa un buen ajuste
entre los ambos conjunto de datos en especial para los bajos valores de composicién
de metanol de en el retenido incluida la azeotropica.
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Figura C.1 Fraccion molar de metanol en el permeado versus la composicion del
retenido para la membrana Pervap 2256. Datos experimentales datos reportados por
Brinkmann y col. (2008). La linea continua representa las predicciones de modelo
descrito en la Seccion 3.2.5 a 323.15 Ky 10 mbar.
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En la Figura C.2 se muestran los datos reportados por Brinkmann y col. (2008) y los
resultados simulados de flujo molar de metanol permeado en funcion de la fraccion
molar de metanol en el retenido. En esta figura se observa que los resultados
simulados son ligeramente superiores a los datos comparados para una misma

composicion en el retenido.
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Figura C.2 Flujo molar de metanol versus la composicion del retenido para la
membrana Pervap 2256. Datos experimentales datos reportados por Brinkmann y col.
(2008). La linea continua representa las predicciones de modelo descrito en la
Seccion 3.2.5a 323.15 Ky 10 mbar.
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