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RESUMEN
El objetivo de esta revisión es presentar los procesos de deshidratación del etanol y sus características más
importantes, además de las principales variables de operación y algunos criterios utilizados en el diseño del
esquema de separación. Se ha hecho una diferenciación entre los procesos que involucran operaciones equilibrio
líquido-vapor para la separación y aquellos que lo hacen a través de diferencias de tamaño molecular. Finalmente,
se presenta una comparación de los tres principales procesos aplicados a nivel industrial, resaltando sus fortalezas
y debilidades desde el punto de vista operativo, de consumo energético y de servicios industriales.
PALABRAS CLAVE: Deshidratación del etanol, destilación extractiva, destilación azeotrópica, tamices moleculares.

ABSTRACT
This review outlines ethanol dehydration processes and their most important characteristics. It also deals with the
main operating variables and some criteria used in designing the separation scheme. A differentiation is made
between processes involving liquid-steam balance in separation operations and those doing it by screening the
difference in molecule size. The last part presents a comparison between the three main industrial processes,
stressing their strengths and weaknesses from the operational, energy consumption and industrial services points
of view.
KEY WORDS: ethanol dehydration, extractive distillation, azeotropic distillation, molecular screening.
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1. Introducción

El desarrollo de tecnologías que permitan la producción
de compuestos oxigenados con el fin de aumentar el
octanaje de las gasolinas, reducir las emisiones contami-
nantes a la atmósfera y mejorar la eficiencia de la com-
bustión, ha propiciado la aplicación de diferentes méto-
dos de deshidratación del etanol, debido a que éste es
uno de los compuestos más atractivos porque proviene
de una materia prima biológica renovable, no es corrosi-
vo ni tóxico y, además, mejora el desempeño de las ga-
solinas[1].

A través de los métodos convencionales de destilación es
posible obtener etanol con concentraciones cercanas a la
composición azeotrópica (96% en peso); sin embargo,
para que el etanol pueda ser mezclado con la gasolina es
necesario que su contenido de agua sea muy bajo, con el

fin de evitar la formación de dos fases líquidas en la mez-
cla[2]. La primera alternativa puesta en consideración para
superar el punto azeotrópico consiste en modificar las
condiciones de operación de la destilación, las cuales
abarcan desde la aplicación de alto vacío hasta la adición
de solvente; dichas modificaciones varían los coeficien-
tes de actividad de la mezcla. Posteriores a las técnicas
de destilación, que involucran operaciones líquido-vapor,
se han introducido otras que utilizan los principios de
adsorción y permeación: entre ellas se destacan la utiliza-
ción de zeolitas y membranas de pervaporación, y como
propuestas alternas se encuentran los procesos híbridos
que combinan diferentes técnicas y procesos.

En la elección de la técnica más conveniente, se tienen
en cuenta principalmente el consumo energético y de-
más costos de operación, además de los costos de inver-
sión inicial.
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2. Procesos de deshidratación por
destilación

Los problemas de azeotropía de la mezcla etanol-agua
han exigido la consideración de diferentes alternativas para
eliminar o superar el azeótropo.  Esta búsqueda ha gene-
rado opciones que se han encaminado fundamentalmen-
te a la reducción del consumo energético demandado
por la operación de deshidratación del alcohol. Las técni-
cas de destilación y sus modificaciones abarcan desde la
operación al vacío hasta la adición de solventes de sepa-
ración para modificar o eliminar la condición de azeotropía
del sistema.

de etapas (por encima de 40) y con altas relaciones de
reflujo, incurriendo en elevados consumos energéticos y
altos costos de construcción de la torre (diámetros eleva-
dos)[1].  En la Figura 2 se presenta un diagrama esquemá-
tico del proceso.

2.2 Destilación azeotrópica

En los sistemas de destilación azeotrópica se aprovecha
la adición de un agente de separación que modifique la
condición de azeotropía de la mezcla a una más favora-
ble. Los agentes de separación que inducen la formación
de dos fases líquidas (mezclas heterogéneas) se utilizan
para separar mezclas azeotrópicas. La efectividad de ta-
les agentes está en el aprovechamiento de la separación
de fases para lograr que la composición del alimento se
encuentre en una región favorable para la operación de
la columna[3].

Figura 1. Efecto de la presión sobre la composición azeotrópica
de la mezcla etanol-agua.

2.1 Destilación al vacío

Es una de las primeras técnicas utilizadas para eliminar el
azeótropo etanol-agua, aprovechando el efecto conse-
guido al disminuir la presión del sistema y así obtener
etanol anhidro. En la actualidad ha sido desplazada por
técnicas de destilación que utilizan agentes de separa-
ción[1].

En la Figura 1 se observa el efecto de la presión sobre la
composición azeotrópica del sistema etanol-agua. Por
debajo de los 6 kPa el azeótropo desaparece y la separa-
ción de los componentes se hace teóricamente posible.

El sistema para obtener etanol anhidro consta de dos co-
lumnas consecutivas; en la primera se alimenta una solu-
ción diluida para llevarla hasta una composición cercana a
la azeotrópica y luego ésta se lleva a la segunda columna,
donde se hace vacío para deshidratar el etanol y obtener
una composición por encima del 99% en volumen.

El incremento de la relación de reflujo y el número de
etapas requerido para la separación no tiene influencia
marcada sobre la eficacia de la misma, de tal manera que
para obtener un producto de alta pureza es necesario
utilizar columnas de deshidratación con un gran número

Figura 2. Diagrama esquemático de la deshidratación del
etanol por destilación al vacío

El agente de separación se selecciona con criterios eco-
nómicos, de baja toxicidad, de eficiencia en la separa-
ción y de conservación de energía. El pentano y el
ciclohexano han demostrado tener los mejores rendimien-
tos desde el punto de vista del consumo energético; sin
embargo, industrialmente son muy utilizados el benceno
y el dietil-éter[4]. El pentano es muy volátil y por lo tanto
las pérdidas por evaporación son considerables, situándo-
lo en desventaja con relación a otros agentes de separa-
ción. El benceno, que se utilizó durante muchos años, ha
perdido aceptación por su toxicidad[5], impidiendo la
aplicación del etanol obtenido con fines farmacéuticos y
alimenticios[6], y obligando a que algunas de las plantas
existentes cambiaran de tecnología para la producción de
alcohol anhidro.

El sistema de deshidratación consta de tres columnas; al
igual que en la destilación al vacío, la primera se utiliza
para concentrar la solución alcohólica hasta un punto cer-
cano al azeotrópico. La segunda, conocida como
deshidratadora y en la que se alimenta un agente de se-
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paración, permite obtener como producto de cima un
azeótropo heterogéneo que arrastra el agua y que se con-
densa para llevarlo luego a un decantador, en el que se
produce una separación de fases y se hace la reposición
del agente de separación. La fase liviana constituye la
mayor parte de la corriente de reflujo de la columna y la
fase pesada se envía como corriente de destilado a una
columna de recuperación de benceno; una parte de la
fase pesada se utiliza como reflujo en algunas ocasiones
para ajustar parámetros en la columna[7]. Como produc-
to de fondos de la columna deshidratadora se obtiene
etanol anhidro. En esta columna el consumo típico de
vapor es de 1,5 kg por cada litro de etanol anhidro produ-
cido, con una presión entre 102 y 171 kPa (15 y 25 psig)[8].
La tercera columna, conocida como recuperadora, se ali-
menta con la fase acuosa del azeótropo formado para
retirar el solvente remanente y devolverlo a la columna
de deshidratación. En esta columna el consumo típico de
vapor es de 0.78 kg por cada litro de etanol anhidro pro-
ducido[8]. En la Figura 3 se presenta un diagrama esque-
mático del proceso.

se consigue mezclando el alimento azeotrópico binario
de composición xF1 con una corriente de agente de sepa-
ración, que generalmente se obtiene de una columna de
regeneración posterior. Las especificaciones de diseño de
la columna son: la composición de fondos (xB), etanol
básicamente puro y la composición del vapor de cima
(yN), la cual se ubica dentro de la región de dos fases,
cerca al azeótropo ternario y dentro de la región II de
destilación.  El diseño de la columna es tal que en estado
estacionario el perfil de composición en la fase líquida va
desde xB hasta xN y por lo tanto todas las etapas de la
columna se encuentran en la fase homogénea, corres-
pondiente a la región II de destilación.

Figura 3. Diagrama esquemático de la deshidratación del
etanol por destilación azeotrópica.

Para separar una mezcla binaria homogénea de etanol y
agua, que forma un azeótropo de mínimo punto de ebu-
llición, se puede utilizar benceno como agente de sepa-
ración, el cual tiene miscibilidad parcial con el agua y
conduce a la formación de tres azeótropos de mínimo
punto de ebullición, dos binarios y uno ternario. El mapa
de curvas residuales de este sistema se generó en el si-
mulador Aspen Plus con el modelo Uniquac y se ilustra
en la Figura 4, en el cual se distinguen tres regiones de
destilación.  Además, en la Figura 5 se observa que los
dos componentes a separar (etanol y agua) se obtienen
en regiones de destilación diferentes.

Para separar el etanol se requiere que la composición de
alimento (xF) se encuentre en la región II (Figura 5).  Esto

Figura 4. Mapa de curvas residuales para la mezcla etanol-
agua-benceno.

El vapor de cima, de composición yN, se condensa total-
mente en dos fases líquidas en equilibrio: una fase livia-
na, rica en benceno de composición xre, y una fase pesa-
da, pobre en benceno de composición xpe. La separación
de fases en el decantador permite cruzar de una región
de destilación a otra, haciendo que la mezcla del reflujo
y el solvente recirculado formen un líquido de composi-
ción xN en la cima.

En un estudio realizado por Kosuge et al.[9], se evalúa el
efecto de la velocidad de transferencia de masa sobre la
destilación azeotrópica con benceno. Allí se encontró que
la separación en la columna deshidratadora es más eficaz
a medida que se cuenta con mayor área libre en el plato
y cuanto mayor sea la altura del vertedero. Por otro lado,
también se concluye que la separación es mejor cuando
la concentración del vapor de cima se aproxima a la del
azeótropo ternario y cuando aumenta la relación de re-
flujo y el flujo de agente recirculado. Sin embargo, esto
último debe estar acompañado de un análisis económico
que permita establecer los valores óptimos, sin acarrear
altos consumos energéticos en la operación.
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2.3 Destilación extractiva

2.3.1 Destilación extractiva con solventes

La destilación extractiva es un método de separación de
azeótropos binarios de mínimo punto de ebullición, y
ocurre en presencia de una sustancia de alto punto
de ebullición, llamada solvente, la cual es completa-
mente miscible con los componentes de la mezcla
binaria en todas las proporciones y no forma azeótropos
adicionales. El solvente se adiciona a la mezcla
azeotrópica de alimentación para alterar las
volatilidades relativas de los componentes de la mez-
cla; debido a su baja volatilidad éste tiende a perma-
necer en la fase líquida, razón por la cual se alimenta
en una de las etapas superiores para que su efecto
sea aprovechado a lo largo de toda la columna.

en la separación de componentes que contienen uno o
más grupos funcionales, pero es costosa para la separa-
ción de estereoisómeros, series homólogas o isómeros
estructurales[4].

Figura 5. (a) Representación esquemática de la columna de
destilación. (b) Líneas de balance de materia para la separación
de la mezcla etanol-agua con benceno[7].

La destilación extractiva es ampliamente usada en las in-
dustrias de procesos químicos y petroquímicos para la
separación de sistemas azeotrópicos, cuyos puntos de
ebullición son muy cercanos. Así mismo, tiene aplicación

Figura 6. Diagrama esquemático de la destilación extractiva
con solvente.

Cuando el agente de separación es una sustancia líquida
se denomina solvente. La selección de los solventes de
destilación extractiva implica un estudio para determinar
su efectividad, la cual está representada por las modifica-
ciones que produce sobre las no idealidades de la fase
líquida de los componentes a separar.  El proceso se hace
posible cuando el solvente altera de manera selectiva los
coeficientes de actividad; para que esto ocurra es nece-
saria una alta concentración de solvente. Las característi-
cas más importantes de un solvente son[4]:

� Debe afectar el comportamiento de la fase líquida de
los componentes claves.

� Debe tener un punto de ebullición superior al de los
componentes a separar y ser relativamente no volátil,
para asegurar su permanencia en la fase líquida.

� No debe formar azeótropos con los componentes de
la mezcla a separar.

� Debe tener baja viscosidad, baja toxicidad y bajo costo.

La deshidratación o recuperación completa del etanol a
partir de soluciones acuosas por este método ha sido es-
tudiada durante muchos años[10,11,8]. Una gran varie-
dad de solventes que modifican la forma de la curva del
equilibrio líquido-vapor y eliminan el azeótropo ha sido
evaluada; entre dichos solventes se encuentran algunos
glicoles[12,13], aminas[14], fenoles hidrofóbicos[15],
parafinas[16], tiofenos y otros. La adición de glicoles como
solvente extractivo no solo elimina el azeótropo etanol-
agua sino que también cambia la forma de la curva de
equilibrio líquido-vapor en la zona rica en etanol.  Ade-
más, la efectividad del agente extractivo depende del
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incremento que produzca en la volatilidad relativa del
etanol o del agua. Dado que la presión de vapor del etanol
es aproximadamente 2.5 veces mayor que la del agua,
resulta conveniente utilizar un agente de extracción
hidrofílico que reduzca el coeficiente de actividad del
agua y, si es posible, incremente el coeficiente de activi-
dad del etanol; y que además, tenga bajas viscosidad y
toxicidad.

Un estudio de Black[10] reporta que la operación con
etilenglicol acarrea altos consumos energéticos; sin em-
bargo, estudios posteriores realizados por Lee[14],
Hanson[17],  Meirelles[11] y Uyazán[18] han demostra-
do que los consumos energéticos son menores (1760 kJ/
kg de etanol) y competitivos, comparado con otros pro-
cesos existentes de deshidratación del etanol. Los resul-
tados obtenidos por Meirelles concuerdan con los estu-
dios experimentales reportados por Lee[14] y Hanson[17].
Como aplicación de estos estudios, en Brasil se monta-
ron algunas plantas que trabajan con la tecnología de des-
tilación extractiva utilizando etilenglicol como agente de
separación[8].

En un esquema típico de un proceso de destilación
extractiva (Figura 6), que utiliza solvente como agente de
separación, el equipo consta de una columna extractiva
con doble alimentación y una columna de recuperación
de solvente, a la que se adecúa un sistema de vacío de-
bido al alto punto de ebullición del solvente a recuperar.
El alimento es una mezcla de los componentes A y B a
separar, los cuales pueden formar un azeótropo de míni-
mo punto de ebullición o tener una baja volatilidad rela-
tiva. El solvente se adiciona a la columna de destilación
extractiva en las etapas superiores, cerca del condensa-
dor y por encima de la etapa de entrada del alimento.
Uno de los componentes, B (que no necesariamente es
el más volátil), se recoge en la corriente de destilado con
alta pureza. El producto de fondos de la columna, el com-
ponente A y el solvente, se envía a la columna de recu-
peración, cuyo  destilado es el componente A puro, y por
el fondo se obtiene el solvente, que se recircula a la
columna extractiva.

2.3.2 Destilación con sal

Con la adición de una sal iónica, soluble y no volátil, se
modifica el comportamiento de la fase líquida de la mez-
cla a separar. En este caso, la sal se alimenta por disolu-
ción en la corriente de reflujo caliente de la columna.
Con el fin de que sea efectiva la separación, la sal debe
ser soluble en ambos componentes de la mezcla a sepa-
rar dentro de todo el intervalo de composición que se
presenta a lo largo de la columna. Por no ser volátil, per-
manece en la fase líquida, alterando la volatilidad relativa
del sistema. No es necesaria una sección de rectificación
por encima del plato en el que se alimenta la sal; ésta se
recupera del producto de fondos, que se encuentra en
su punto de burbuja, con un suministro adicional de calor

para evaporar la mayor parte del líquido. La eliminación
de la humedad ligada se consigue fundiendo o calentan-
do la sal hasta una temperatura que permita asegurar que
la sal está libre de líquido. Generalmente, por facilidad
en la manipulación, se prefiere fundir la sal aunque no
siempre es posible por problemas de descomposición;
cuando esto último ocurre, se opta entonces por un se-
cado por aspersión[19,20]. Un estudio reciente[21] pro-
pone dos esquemas para la recuperación de la sal. En un
primer esquema, se alimenta una solución alcohólica di-
luida a la columna salina cuya corriente de fondos es una
solución diluida acuosa de la sal, que se lleva a una etapa
de evaporación para retirar la mayor parte del agua y lue-
go se somete a un secado por aspersión. El segundo uti-
liza una columna de destilación convencional para llevar
la solución alcohólica hasta una concentración cercana al
80% y, posteriormente, se alimenta dicha solución a una
columna salina en la que por los fondos se retira una
solución mucho más concentrada que la obtenida en el
primer esquema y que puede ser sometida directamente
al proceso de secado por aspersión. En dicho estudio se
concluye que el esquema más competitivo desde el pun-
to de vista energético es el que utiliza la etapa de
preconcentración del alcohol.

Los iones de la sal son generalmente capaces de causar
efectos superiores y más selectivos que los causados por
las moléculas de un solvente líquido, por lo que se utilizan
relaciones en peso sal/alimento de 0.1 como máximo[20].

A diferencia del solvente líquido, el agente salino presen-
ta problemas de transporte, disolución y posterior
recristalización, bajas velocidades de disolución, solubilidad
limitada en los componentes de la mezcla alimentada y
la necesidad de utilizar materiales especiales para prever
la corrosión[19].  Otro problema que limita la utilización
de esta técnica es la dificultad para predecir el desempe-
ño y la solubilidad de la sal en un sistema en particular,
cuando no se cuenta con datos experimentales.

En la deshidratación del etanol se han utilizado las siguien-
tes sales: cloruro de calcio, cloruro de potasio, cloruro de
cobalto (II), cloruro cúprico, cloruro de níquel (II), bromuro
de estroncio, acetato de sodio, acetato de potasio, nitrato
de calcio, yoduro de sodio y yoduro de potasio[19]. Se ha
reportado que las sales con catión divalente son preferi-
bles debido a que su esfera de hidratación es superior a la
de las sales monovalentes[5]. Entre los criterios que se
tienen en cuenta para elegir la sal están: bajo costo, estabi-
lidad química, alta solubilidad, poca corrosión sobre los
materiales, bajo envenenamiento, baja toxicidad y fácil
manejo[20,22]; la literatura reporta que los cloruros, y en
especial el cloruro de calcio, presentan el mejor comporta-
miento y balance a nivel técnico y económico[22]. Ade-
más de satisfacer los requisitos mencionados, incrementa
fuertemente la volatilidad relativa.

Un proceso típico de destilación extractiva salina para
obtener etanol anhidro se muestra en la Figura 7. La co-
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condensado en los poros de la membrana puede inhibir
la fuerza impulsora [26].

La necesidad de un equipo de vacío y, en general, el
montaje de los módulos del sistema de preevaporación,
hacen de ésta y de los sistemas de permeación de vapor
procesos costosos en comparación con otras técnicas que
utilizan membranas[27]. Debido a los bajos flujos de
permeado alcanzables y a que dichos flujos disminuyen
con el descenso de la concentración del alimento, es
necesario que la cantidad de compuesto a retirar por la
membrana sea la menor posible. La velocidad de
permeación, los factores de separación y la selectividad
son características importantes que determinan el des-
empeño de las membranas; por tal razón, muchas inves-
tigaciones se han dirigido a mejorar el desempeño de la
membrana utilizando materiales entre los que sobresalen
mezclas de polímeros, injertos químicos y de plasma, y
cobalto irradiado con rayos gamma[28].

La deshidratación del etanol es el proceso más represen-
tativo de los sistemas de pervaporación y separación por
membranas hasta ahora estudiados[26,27]. En este pro-
ceso se parte de una solución de etanol en agua con una
concentración cercana al 96% en peso y se lleva a una
concentración de 99.7% aproximadamente. Junto al pro-
ceso de deshidratación se encuentran otras aplicaciones
de la pervaporación, por ejemplo, la separación de mez-
clas de solventes orgánicos con problemas de azeotropía
tales como la mezcla propano-propileno e isopropanol-
agua, entre otros.

En el proceso se alimenta una mezcla líquida a un lado
de la membrana y el producto permeado se remueve al
otro lado, como un vapor a baja presión.  Inicialmente se
alimenta etanol del 94% en peso obtenido de una torre
de destilación anterior y que se encuentra almacenado
en un tanque, al primer módulo de pervaporación. El etanol
alimentado se precalienta por medio de un intercambiador
de calor que permite recuperar el calor de la corriente
que abandona la última etapa del proceso, la cual se en-
cuentra a una temperatura cercana a 368 K.

El sistema mostrado en la Figura 9 cuenta con nueve
módulos que están agrupados en cuatro etapas, cada una
de las cuales tiene un intercambiador de calor que lleva
la solución de etanol a una temperatura de 333 K (60ºC)
antes de entrar a los módulos. En general, este arreglo
varía en cuanto al número de etapas y de módulos; no
obstante, el principio de operación es el mismo. Las pri-
meras dos etapas están constituidas por dos módulos cada
una; allí se recircula una buena parte del etanol con el fin
de evitar el enfriamiento de la solución de alimento, a
causa del calor de la vaporización del agua, lo que provo-
ca una baja eficiencia de permeación. La recirculación
obliga a que las dos primeras etapas operen sus módulos
en paralelo para poder recibir los elevados flujos que se
generan. Las etapas tres y cuatro tienen módulos operan-
do en serie, debido a que los flujos son más bajos y se
aproximan al flujo de alimentación. El sistema tiene ade-
más dos líneas de vacío (de cinco torr y una torr) para
aumentar la eficiencia de la permeación; estas líneas per-
miten la remoción de los gases inertes únicamente, en
este caso el agua.

La concentración del producto se controla por medio del
flujo de alcohol, mientras que la temperatura del alimen-
to se mantiene constante por medio de un sistema de
control automático.

El agua en fase gaseosa se retira a través de un condensa-
dor que opera entre 278 K y 280 K (5ºC y 7ºC). La can-
tidad de calor removida en esta parte del proceso es prác-
ticamente equivalente a la cantidad de calor requerida
para evaporar el agua en la sección de pervaporación. La
presión de vacío se regula con una bomba de succión de
agua a 30 torr.

Una de las principales ventajas de este proceso se refiere
a que el alcohol deshidratado obtenido está exento de
trazas de agentes de separación, en contraste con las téc-
nicas de destilación azeotrópica y extractiva, lo que am-
plía su aplicación a productos alimenticios y farmacéuti-
cos. Comparada con técnicas que utilizan agentes de se-

paración, la pervaporación presenta otras ventajas
prácticas, como la flexibilidad en el uso de diferen-
tes concentraciones de alimento y la facilidad en la
puesta en marcha y operabilidad de los equipos,
debido a que requiere una mínima supervisión.

4. Procesos híbridos

La combinación de procesos y técnicas tiene como
objetivo mejorar la eficiencia de separación al me-
nor costo posible. Los procesos híbridos son las tec-
nologías más prometedoras para la deshidratación
del etanol, en especial el sistema destilación-
pervaporación[29]. En un proceso híbrido que inte-
gra la destilación con la pervaporación se produce
etanol al 99,5% en peso a partir de un alimento del

      60% en peso (Figura 10). El alimento se envía a la
Figura 9. Diagrama esquemático del proceso de deshidratación
por pervaporación.



UYAZÁN, GIL, AGUILAR, RODRÍGUEZ, CAICEDO

57REVISTA INGENIERÍA E INVESTIGACIÓN No. 56, DICIEMBRE DE 2004

columna de destilación que opera a presión atmosférica,
donde se produce por el fondo agua casi pura y un desti-
lado rico en etanol. Luego, éste se envía a una etapa de
pervaporación donde se produce un permeado y un rete-
nido con un alcohol del 25% y 99,5% en peso, respecti-
vamente. El vapor permeado se condensa bajo condicio-
nes de vacío y se recircula a la columna de destilación.
Los procesos híbridos disminuyen considerablemente los
costos de inversión y operación del proceso, si éstos se
comparan con los requerimientos de cada proceso por
separado (destilación y pervaporación).

Figura 10. Diagrama esquemático para los procesos híbridos.

5. Comparación de las técnicas de
deshidratación

La tendencia actual en la aplicación y diseño de procesos
tiene como uno de los requisitos fundamentales la efi-
ciencia energética de las operaciones de transformación
y separación. Los procesos de deshidratación del etanol
no escapan a esta tendencia y, por lo tanto, el consumo
de energía demandado en la producción de un kilogramo
de etanol anhidro es uno de los principales parámetros
en la aplicación de una tecnología. La Tabla 1 presenta
los consumos energéticos típicos de las tecnologías de
deshidratación mencionadas en las secciones anteriores
y que han sido estudiadas por numerosos autores desde
hace varios años. Todos estos reportes, excepto la desti-
lación extractiva con cloruro de calcio, cuantifican la ener-
gía requerida para obtener etanol anhidro, partiendo de
una mezcla de composición azeotrópica.

Además del consumo energético, otro parámetro impor-
tante en la selección de la mejor alternativa tecnológica
de deshidratación del etanol, es el consumo de servicios
industriales requerido, así como los costos de inversión
inicial que acarrea la implementación de la tecnología. La
experiencia de algunas industrias brasileras y americanas
ha permitido obtener algunos datos importantes acerca
de los costos variables implicados en la elaboración de
etanol anhidro con las tres principales tecnologías predo-
minantes en la actualidad: la destilación azeotrópica con

ciclohexano, la destilación extractiva con etilenglicol y la
adsorción con tamices moleculares.  En las tablas 2 y 3 se
presenta la información respectiva de estas tres tecnolo-
gías.

Al comparar los consumos energéticos se concluye que
las tecnologías de tamices moleculares y destilación
extractiva con etilenglicol reportan los valores más bajos,
lo que las hace competitivas y de interés para su estudio
e implementación. Como se mencionó anteriormente,
la tecnología que utiliza tamices moleculares presenta
consumos de energía bajos, pero no puede perderse de

vista la energía adicional requerida para redestilar el
reciclo de alcohol generado por la operación.

Por otro lado, al tener en cuenta el consumo de los
servicios industriales, se encuentra que la destilación
extractiva con etilenglicol aventaja a las otras dos al-
ternativas en cuanto a las cantidades requeridas de
vapor, agua, energía eléctrica y agente de separación.
En segundo lugar están los tamices moleculares, lo
que significa que los costos de operación más eleva-
dos comparativamente se generan en la destilación
azeotrópica. Sin embargo, aquí es importante anotar
que la calidad del vapor requerido en cada una de los
procesos no es la misma; mientras que la destilación
extractiva utiliza de 0,4 a 0,75 kg de vapor de 145

psig, la destilación azeotrópica utiliza aproximadamente
1,5 kg de vapor de 25 psig. Por tal razón es necesario
tener en cuenta la diferencia del costo de producir vapor
a diferentes presiones y la dificultad que pueden tener
los ingenios azucareros con el suministro de vapor de alta
presión.

Finalmente, los costos de inversión inicial resultan ser ele-
vados para los tamices moleculares, casi cuatro veces con
respecto a la destilación azeotrópica y dos veces con res-
pecto a la destilación extractiva. Estos costos altos tienen
su justificación en el nivel de automatización requerido
para poder controlar los ciclos de deshidratación/regene-
ración de los lechos que permitan hacer una operación
continua.

6. Conclusiones

Dada la importancia que tiene producir alcohol para adi-
cionarlo a las gasolinas, es necesario tener un conoci-
miento lo más completo posible de las diferentes tecno-
logías de deshidratación del etanol. En este trabajo se ha
hecho una revisión de los aspectos teóricos y prácticos
de los procesos de deshidratación en la que se lograron
identificar las principales ventajas y desventajas de cada
uno de ellos. Esta información sirve como base para esta-
blecer criterios de selección en el momento de
implementar un sistema para la obtención de alcohol
anhidro.

Por otra parte, también se mostró la importancia de con-
siderar los aspectos operativos de consumo de servicios
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industriales de cada técnica, ya que éstos constituyen la
mayor parte de los costos variables y pueden llegar a ser
el factor decisivo para la rentabilidad de un proyecto de
una planta de producción de alcohol anhidro.
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