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RESUMEN

Este proyecto de grado estda compuesto por nueve capitulos. El primero
corresponde a la teoria, marco teérico y algunos antecedentes relacionados con el
trabajo, adicionalmente, se presentan los objetivos y la justificacion del por qué se
realiz6 el estudio. En el segundo capitulo se presenta la metodologia utilizada en
el desarrollo del proyecto. El tercer capitulo contiene la evaluacién de los
esquemas de separacion de cada uno de los solventes proporcionados por la
empresa Invesa S.A. clasificados por grupos de acuerdo a la forma de estos
esquemas. En el cuarto capitulo se realizé un analisis econémico preliminar de las
alternativas mas factibles, segun los datos obtenidos mediante los calculos de la
regla de la palanca, tomando como referencia el costo de la alternativa de
tratamiento de la mezcla azeotropica IPA-agua empleada actualmente por la
empresa Invesa S.A. También se evaluan las consideraciones ambientales de
todos los grupos de agentes de arrastre. El quinto capitulo contiene los reportes
obtenidos para la simulacién de las alternativas mas viables econémicamente, con
su respectivo analisis. En el sexto capitulo se describe detalladamente las
condiciones de operacién para las pruebas de laboratorio con los tres agentes
seleccionados ademas contiene los andlisis de pureza por densidad y prueba de
Karl Fischer con cada uno de los solventes. El capitulo séptimo contiene una
comparacion entre los costos obtenidos por la simulacién y los reportados por la
regla de la palanca; también se realiz6 un andlisis entre los métodos empleados
para determinar la pureza con cada uno de los solventes. En el octavo capitulo se
selecciona el mejor agente para poder llevar a cabo la separacién de la mezcla
azeotrépica y en el noveno capitulo se presentan las conclusiones y
recomendaciones para la empresa Invesa S.A.

El proyecto consistido en seleccionar el solvente mas apropiado para separar una
mezcla de IPA - agua, para emplearlo en la empresa Invesa S.A., por lo tanto a lo
largo de la elaboracién de este se van eliminando agentes que no son viables para
poder llevar a cabo la esta separacidon; hasta el punto en que los solventes se
reducen solo a uno, para este caso la ciclohexanona fue la sustancia que presenté
mejores resultados en cada etapa del informe; principalmente en los capitulos de
simulacioén y de comparacion de resultados de la pureza.

Palabras Claves: Mezcla azeotropica, destilacién, destilacion extractiva,
Isopropanol, agua, agentes.



INTRODUCCION

Una mezcla azeotropica es aquella que presenta uno o mas azedtropos y en
donde no es posible separar sus componentes por medio de una destilacién
simple (Ball, 2002). Un azeétropo existe cuando la composicion en la fase liquida
resulta ser la misma que en la fase de vapor, presentandose una limitacion en la
separacion que se quiere lograr. Si no hay diferencia de composiciones entre la
fase liquida y la fase vapor, las composiciones no pueden cambiar entre plato y
plato, de modo que no puede haber separacion de ahi en adelante (Céspedes and
Ravagnani, 1995). Para lograr la separacion, es necesario modificar las
condiciones de operacién de la columna de destilacion o emplear un agente de
separacion, que modifica la volatilidad relativa de los componentes o forma un
azeébtropo con uno de los componentes de la mezcla. El azedtropo que se forma
puede romperse después con diversos procedimientos (Lépez, 1998) como
destilacion azeotrépica homogénea o heterogénea, destilacion extractiva o
destilacion reactiva. La destilacion azeotrépica por cambios de presion causa el
desplazamiento del azedtropo modificando suficientemente la presién para
romperlo o bien alejarlo de la region en la que se desea llevar a cabo la
separacion. Si el azedtropo no es suficientemente sensible a cambios de presion,
se debe recurrir a las técnicas anteriormente mencionadas que emplean un tercer
componente (Gabaldén et al.,, 1999). Otro método existente para separacion de
mezclas azeotrépicas es por medio del uso de sales organicas e inorganicas,
donde uno o mas de los componentes de la mezcla forman complejos de
asociacién con la sal, disminuyendo su actividad con relacién a la del otro
componente. De este modo, la presencia de una sal en la fase liquida altera
sustancialmente la composicién de equilibrio de la fase vapor con la ventaja de
que, al contrario de un agente liquido de separacidon, esta fase se encuentra
totalmente libre de sal (Céspedes and Ravagnani, 1995).

El isopropanol, mas conocido como IPA, sigla proveniente de su nombre en inglés
“Isopropyl alcohol” es ampliamente utilizado a nivel industrial para la fabricacion de
ésteres y como disolvente. Es un importante solvente organico usado para la
produccién comercial de acetona a través del proceso de deshidrogenacion
catalitica. Es también utilizado en la produccion de perdxido de hidrogeno, como
agente anticongelante en la gasolina y como solvente extractor en el proceso de
concentracion de proteina de pescado. La capacidad de produccion global del IPA
alcanzo los 2,153 mil toneladas métricas (4,747 millones de libras) en el 2003,



aunque el uso de la capacidad global era de apenas 80%. Aproximadamente el
74% de la capacidad total de produccion estd en EEUU, Europa occidental y
Japén (DOW Company, 2006).

Este trabajo fue encaminado hacia la separacion de una mezcla azeotrépica de
IPA y agua, la cual se genera como subproducto de procesos de polimerizacion.
Con este proyecto se deseaba obtener una pureza mayor a la azeotropica
(67.42% molar) por moles de IPAy asi ser utilizado posteriormente en otros lotes,
con el fin de disminuir los costos de materias primas, obtener productos de calidad
y minimizar los residuos generados para reducir la contaminacion ambiental.



1. ESTADO DEL ARTE

RESUMEN

En este capitulo se presentan los conceptos del proceso de separacion destilacion
de los cuales se hara uso durante el desarrollo de este proyecto. La mezcla a
separar se compone de isopropanol y agua y por el azebtropo que se forma entre
ellos es necesario emplear un método de separaciébn avanzado, llamado
destilacion azeotrdpica, que involucra la adicion de un tercer compuesto. Se
incluyen conceptos de equilibrio y curvas residuales, por ser necesarios para
conocer y analizar el comportamiento de la mezcla ante la adicion de la tercera
sustancia. Ademas, se muestran algunos antecedentes relacionados con el
estudio, los cuales sirvieron de informacion para la realizacion del proyecto. Y por
altimo, se presentan los objetivos y el alcance, seguido de las conclusiones
relacionadas a lo planteado en este capitulo.

1.1. MARCO TEORICO

1.1.1. Equilibrio

El equilibrio es una condicion estatica en la cual no ocurren cambios con respecto
al tiempo en las propiedades macroscopicas de un sistema. Esto implica un
equilibrio de todos los potenciales que pueden causar algin cambio. Si un sistema
que contiene cantidades fijas de especies quimicas y que consiste en fases liquida
y de vapor, en contacto intimo, estd aislado completamente, entonces con el
tiempo no hay ninguna tendencia para que ocurra algun cambio dentro del
sistema. La temperatura, la presion y la composicion de las fases alcanzan valores
finales en los cuales permanecen fijas por ende el sistema esta en equilibrio. A
pesar de ello, a nivel microscépico, las condiciones no son estaticas. Las
moléculas que corresponden a una fase en un instante dado no son las mismas
moléculas en esa fase un tiempo después. Las moléculas con velocidades
suficientemente elevadas, que estan cerca del limite entre las fases, superan las
fuerzas de la superficie y pasan a la otra fase. (Smith et al., 2005).



1.1.1.1. Equilibrio liquido—vapor (ELV)
El equilibrio liquido-vapor es referido a los sistemas donde una sola fase liquida
esta en equilibrio con su vapor (Smith et al., 2005).

A presiones y temperaturas bajas y moderadas lejanas del punto critico, el
equilibrio de la fase liquido-vapor para una mezcla multicomponente esta dado
por:

yi *P = x;* y;(T,x) * Pl-sat(T) i=12..n (1)
Donde:
x;,y; = Composicion del liquido y el vapor del componente i
P,T = Presion y temperatura del sistema
P9 = Presion de saturacién del componente i

y; = Coeficiente de actividad del componente i en la fase liquida

Para mezclas ideales el coeficiente de actividad es igual a 1 y cuando son
menores 0 mayores que 1, presentan desviaciones ya sea positiva o negativa de
la ley de Raoult-Dalton. Si estas desviaciones son tan grandes que la presién de
vapor o la temperatura de ebullicibn presentan un punto extremo a temperatura
constante o a presion constante respectivamente, la mezcla es azeotropica
(Hilmen, 2000).

1.1.1.2. Equilibrio liquido-liquido (ELL)

El estudio del equilibrio liquido-liquido es la base para operaciones, tal como la
extracciéon liquido-liquido, en la cual las dos fases que se encuentran son
quimicamente muy diferentes lo que conduce a una separacion de los
componentes de acuerdo con sus propiedades fisicas y quimicas. La extraccion
liquido-liquido es un proceso importante en la industria quimica que depende de
las propiedades fisicas y quimicas de un disolvente para efectuar la separacion de
mezclas complejas de liquidos, tal como en la recuperacion de productos valiosos
y la eliminacién de contaminantes en efluentes. (Robles et al., 2010).



Los datos de equilibrio liquido-liquido son esenciales para una correcta
comprension de los procesos. El analisis de la composicion de las 2 fases en
equilibrio suministra informacién considerable sobre el balance de masa y los
célculos de transferencia de masa en el disefio y la optimizacion de los procesos
de separacién (Robles et al., 2009).

1.1.2. Mezclas ideales
Una mezcla ideal presenta las siguientes caracteristicas (Treybal, 1988):

» Las fuerzas intermoleculares promedio de atraccién y repulsion en la
solucion no cambian al mezclar los componentes.

> El volumen de la solucién varia linealmente con la composicién.

» No hay absorcidén ni evolucion de calor al mezclar los componentes. Sin
embargo, en el caso de gases que se disuelven en liquidos, este criterio no
incluye el calor de condensacién del gas al estado liquido.

» La presién total de vapor de la solucion varia linealmente con la
composicidon expresada en fraccion mol.

1.1.3. Destilacion

La destilacion es un proceso de separacion en el que una mezcla de dos 0 mas
componentes, ya sea liquida o de vapor, es separada en sus componentes con
una pureza deseada, mediante la adicidbn o remociéon de calor. (Cheremisinoff,
2000). Este proceso depende de las diferencias en los puntos de ebullicién de
cada uno de los componentes, en donde la fase vapor es mas rica en los
componentes mas volétiles o de menor punto de ebullicibn que la fase liquida
(Kiva et al., 2003); también, depende de las concentraciones de los componentes
presentes, donde la mezcla liquida tendra diferentes caracteristicas de puntos de
ebullicion. Esto significa que el proceso de destilacion depende de las condiciones
de presién de vapor en la mezcla liquida (Cheremisinoff, 2000).

Para conocer que tan facil es una separacion se calculan las volatilidades relativas
de la mezcla. La volatilidad relativa de un componente i con respecto a un
componente j es definida por la siguiente relacion:

aij = [yi/xi/[vj /%] (2)



Donde y; es la fraccion molar del componente i en fase vapor, y x; es la fraccidén
molar del componente i en la fase liquida. Si la volatilidad relativa entre dos
componentes es muy cercano a 1 significa que estos tienen caracteristicas muy
similares de presion de vapor y de punto de ebullicién, por lo tanto la separacién
por destilacion es dificil (Cheremisinoff, 2000).

1.1.3.1. Destilacion batch

La destilaciéon batch es una tecnologia comun de recuperacién de disolventes
empleada en las industrias quimicas y farmacéuticas. Es recomendable cuando la
cantidad de alimentacion es pequefia y cuando se requieren productos de alta
pureza. (Rodriguez et al., 2005).

En estas operaciones discontinuas se carga la columna de destilacién con una
cantidad inicial de mezcla y durante la operacion se van retirando una o0 mas
fases. En estas separaciones no se alcanza el estado estacionario y la
composicién de la carga inicial varia con el tiempo, dando lugar a un aumento de
la temperatura del sistema y a una disminucion de la cantidad relativa de los
componentes de menor temperatura de ebullicion en la mezcla inicial al avanzar la
destilacion (Henley and Seader, 1981).

1.1.3.2. Destilacion continua

La destilacién continua es un proceso ininterrumpido en el cual se verifica la
produccién de un flujo continuo. La mezcla que va a ser destilada puede ser
introducida continuamente a la columna sin interrumpir la recogida del destilado.
(Cheremisinoff, 2000).

Las columnas continuas se pueden clasificar de acuerdo con: la naturaleza del
alimento (i.e., si es binaria o multicomponente), el numero de corrientes de
producto, si existe una alimentacion adicional para ayudar con la separacioén (i.e.,
destilacion extractiva o destilaciéon azeotrdpica), el tipo de los componentes en la
columna (i.e., columna de platos o columna empacada) (Cheremisinoff, 2000).



1.1.4. Destilacion azeotrépica

La destilacion azeotrdpica es definida como la destilacion de los componentes que
forman azedtropos. Generalmente se distinguen dos casos de destilacion
azeotroépica: /) donde la mezcla original a ser separada es una mezcla azeotropica,
y if) donde se forma una mezcla azeotropica deliberadamente por la adicion de
uno o mas componentes formadores de azeédtropos a la mezcla original. En el
primer caso se debe encontrar un método para separar la mezcla azeotropica y
obtener las especificaciones y recuperacion deseada del producto. En el segundo
caso, ademas, es necesario seleccionar un componente que forme azebtropo
(denominado “entrainer”), y sea efectivo para la separacion deseada y facilmente
recuperado (Kiva et al., 2003).

El primer paso para el disefio de una secuencia de destilacion azeotropica de
mezclas binarias es la busqueda de posibles agentes separadores a utilizar. Para
ello, es necesario conocer el equilibrio liquido-vapor de las mezclas ternarias con
el fin de predecir el intervalo de composiciones de los posibles productos de
cabeza y cola. En este sentido, el andlisis de los mapas de curvas residuales
constituye una herramienta de gran utilidad para la determinacion de la influencia
del agente separador sobre la separacién del azeotropo binario (Dongen and
Doherty, 1985).

1.1.4.1. Azeétropo

Un azeobtropo existe donde en algun punto del espacio de composicidén las
composiciones en el equilibrio de la mezcla liquido—vapor son iguales para una
presion y temperatura determinada, presentandose asi una limitaciébn en la
separacion que se quiere lograr, ya que si no hay diferencia de composiciones
entre la fase liquida y la fase vapor, las composiciones no pueden cambiar entre
plato y plato (Céspedes and Ravagnani, 1995). Normalmente se hace necesario
modificar las condiciones de operacion de la columna o emplear un agente de
arrastre para lograr la separaciéon de la mezcla (Lépez, 1998).

La mezcla azeotropica se separa por métodos especiales, tales como destilacion
azeotrépica homogénea o heterogénea, destilacion extractiva, destilacién reactiva
o0 por cambios de presion donde es posible desplazar el azedtropo modificando
suficientemente la presion para romperlo o bien alejarlo de la region en la que se
desea llevar a cabo la separacion (Gabaldén et al., 1999).



1.1.4.2. Aze6tropo minimo y aze6tropo maximo

Un azedtropo maximo, como se puede apreciar en la Figura 1.1 (a) del sistema
acetona — cloroformo, se presenta cuando la temperatura maxima de equilibrio
(Tmax) corresponde a una concentracion Xa; (fraccion molar de A en el azedtropo
en la fase liquida) y en este punto Xa,= Ya. (fraccion molar de A en el azedtropo en
la fase Vapor). Por otra parte se presenta un aze6tropo minimo, como se muestra
en la Figura 1.1 (b) cuando Ya; = Xa; a la temperatura de equilibrio minima
(Geankoplis, 1993).

Tmax
< g
~ k.
Tmin
1
0 XAz ! 0 XAz
YA O X4 YA 0 X4
(a) (b)

Figura 1.1. Diagramas de equilibrio del punto de ebullicion: (a) azedtropo de temperatura maxima.
(b) azedtropo de temperatura minima (Geankoplis, 1993).

1.1.4.3. Agente de arrastre

El agente separador o agente de arrastre facilita la separaciéon del aze6tropo, ya
sea debido a que provoca la aparicion de un nuevo azeébtropo de punto de
ebullicion extremo o bien por introducir cambios en las volatilidades relativas de
los componentes originales. Dependiendo de la propiedad fisica que modifique el
agente separador, éste se mezclard con la corriente de alimentacion o se
introducira separadamente en la columna de rectificacién.

1.1.4.4. Destilacion azeotrépica homogénea

La destilacion azeotropica homogénea se da cuando no se presenta equilibrio
liquido-liquido en la mezcla a separar o cuando el agente separador o de arrastre
forma un azebtropo con alguno de los componentes originales. En la destilacion



azeotrépica homogénea batch, la fase dividida no aparece en el liquido a lo largo
de toda la columna. La destilacidbn azeotrdépica homogénea es menos empleada
para separar los componentes con punto de ebullicion cercano o azebdtropos que
la destilacién azeotrépica heterogénea (Skouras et al., 2005).

1.1.4.5. Destilacion azeotrépica heterogénea

La destilacidbn azeotropica heterogénea se da cuando existe equilibrio liquido-
liquido en la mezcla a separar, este tipo de destilacién es ampliamente empleada
para la deshidratacién de un gran rango de sustancias. El agente de arrastre
utilizado se concentra en la parte superior del vapor y cuando se condensa causa
la formacion de una segunda fase liquida que puede ser decantada y recirculada a
la torre como un reflujo; esto debido a que los limites de destilacién se pueden
cruzar, ya que el agente de arrastre divide o separa la fase en regiones y por lo
tanto las dos fases liquidas pueden caer en diferentes areas de destilacion. (Lei et
al., 2005). La otra fase liquida asi como los fondos son los productos de la
destilacion. Esto es posible cuando el agente de arrastre forma un azedtropo
heterogéneo con uno o mas de los componentes en el alimento (Seider et al.,
2003).

Es un método eficiente para la separacion de la mezclas azeotrépicas y de baja
volatilidad relativa, sin embargo, el comportamiento dinamico y en estado estable
es bastante complejo y dificil de controlar (Lang and Modla, 2006).

La destilacién azeotrdpica heterogénea requiere una pequefa cantidad de agente
de arrastre si el aze6tropo heterogéneo (Binario o ternario) es localizado en la
misma region de destilacién que el azebtropo binario a separar.

Comparando sistemas heterogéneos con homogéneos se observa mayor numero
de alternativas de separacion en el caso heterogéneo. Ademas, el equilibrio
liquido-liquido que se presenta, en ocasiones reduce el numero destilaciones.
(Rodriguez et al., 2001).

1.1.5. Destilacion extractiva

La destilacidon extractiva se usa para separar aze6tropos y mezclas con puntos de
ebulliciobn cercanos. En la destilacion extractiva se agrega un solvente a la
columna de destilaciéon. El solvente se selecciona para que uno de los
componentes, B, pase a él en forma selectiva. Como se suele escoger al solvente
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para que tenga un punto de ebullicibn apreciablemente mayor que el de los
componentes que se estan separando, el componente atraido, B, tiene volatilidad
reducida. Entonces, el otro componente, A, se vuelve relativamente mas volatil y
es sencillo retirarlo en el destilado Se requiere una columna aparte para separar al
solvente y al componente B (Wankat, 2008).

1.1.6. Mapas de curvas residuales

Los mapas de curvas residuales sirven para obtener una mejor comprension de
mezclas azeotrdpicas, para comparar entre diversos agentes de arrastre posibles
en la separacion de la mezcla y para proporcionar el disefio y las herramientas de
sintesis de la destilacion.

Una curva residual representa en un diagrama de composiciones la evolucién con
respecto al tiempo de la composicion de las fases durante una destilacién simple.
“Un conjunto de curvas residuales configuran un mapa, que, por tanto puede estar
referido a la fase liquida o a la fase vapor. La utilidad de los mapas de curvas
residuales en el estudio de sistemas de separacion se basa en la aparente
similitud de los perfiles de composicidbn de una columna y de la variacién de
composicién del destilado.

Una propiedad de las curvas residuales son los puntos de arreglo, que son los
vértices en el diagrama, ya sea el vértice de la sustancia pura o de los aze6tropos
formados. Cuando todas las curvas de residuo estan direccionadas por una flecha
hacia el punto de arreglo o vértice se da un nodo estable; cuando ninguna flecha
esta en direccion al punto de arreglo se da un nodo inestable y un punto de silla se
genera cuando algunas curvas de residuo apuntan y otras no apuntan al punto de
arreglo. Estos nodos determinan si es el sistema es topolégicamente viable y si es
posible realizar un camino de separacién (Seider et al., 2003).

1.1.7. Columna de destilacion

Los distintos tipos de destilacion se suelen llevar a cabo en las columnas de
destilacion. Son recipientes cilindricos verticales con una entrada de alimentacién
por un punto dado de la columna y con una salida por la parte superior o cabeza
para extraer los vapores a condensar, estos pueden volver en parte a la columna
como reflujo a través de otra entrada por encima. Asi mismo se dispone de una
salida inferior ubicada en la base de la columna o cola para retirar la fraccién no
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vaporizada como producto de fondo; tambien pueden existir entradas o salidas
laterales en diversos niveles de la columna. Ademas se requiere de un rehervidor,
donde se transfiera calor al liquido del fondo de la columna para vaporizarlo
parcialmente (Henley and Seader, 1981).

Existen una variedad de configuraciones para las columnas de destilacién, cada
una disefiada para un tipo especifico de separacién. Una forma simplificada de
clasificacion es observando cédmo operan. De esta manera, se clasifican en
columnas continuas y batch. En operacion batch, el alimento a la columna es
introducido por lotes, esto significa que la columna es alimentada con un lote y
después se realiza el proceso de destilacién y cuando este termina, se introduce
otro lote. En contraste, las columnas de destilaciéon continuas tienen una corriente
de alimentacién continua, no ocurren interrupciones a menos que exista algun
problema con la columna (Cheremisinoff, 2000).

1.1.8. Heuristica para el disefo de equipos

Para este estudio se empleé la heuristica de Turton, para usar datos con los que
no se cuentan de los equipos, tales como las torres de destilacién, los platos de
estas y los decantadores o tanques horizontales (Turton et al., 2008).

1.1.9. Isopropanol

El isopropanol, mas conocido como IPA, sigla proveniente de su nombre en inglés
“Isopropyl alcohol” es ampliamente utilizado a nivel industrial para la fabricacion de
ésteres y como disolvente. Es un importante solvente organico usado para la
produccién comercial de acetona a través del proceso de deshidrogenacién
catalitica. Es también utilizado en la produccion de perdxido de hidrogeno, como
agente anticongelante en la gasolina y como solvente extractor en el proceso de
concentracion de proteina de pescado. La capacidad de produccion global del IPA
alcanz6 los 2,153 mil toneladas métricas (4,747 millones de libras) en el 2003,
aunque el uso de la capacidad global era de apenas 80%. Aproximadamente el
74% de la capacidad total de produccion estd en EEUU, Europa occidental y
Japén (DOW Company, 2006).
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1.1.10. Algunos antecedentes

Los antecedentes para destilacion azeotropica se muestran en la Tabla 1.1 y para
destilacion extractiva en la .

Tabla 1.1. Algunos antecedentes de destilacion azeotrdpica

Destilacion azeotrépica

Mezcla

Resultados

Fuente

IPA, aguay
ciclohexano

Se construyé a escala de laboratorio, un montaje de
destilacion para encontrar el punto 6ptimo de la
separacion. El andlisis mostro puntos éptimos de
operacion que podrian ser localizados en reflujos
criticos. De esta manera se obtiene la pureza de IPA
con minimos consumos de energia y maximos
productos de recuperacion. Los puntos éptimos de
operacion estuvieron definidos a puntos cercanos a
los 70°C.

(Chien et
al., 1999)

Acetona-
cloroformo-
agua

Etanol-agua-
benceno

IPA-agua-
tolueno

Desarrollaron un algoritmo para la simulacién de una
columna de destilacién azeotrépica heterogénea que
no requiere previa especificacion del numero de
etapas dentro de la regién de la tercera fase. El
algoritmo fue basado en la version del algoritmo de
Napthali-Sandholm, incluyendo también una
subrutina estabilidad de fase y célculo liquido-liquido
con predicciones del modelo UNIFAC modificado.
Los resultados para la mezcla acetona-cloroformo-
agua concordaron excelentemente con estudios
previos realizados, mientras que las predicciones
para el sistema etanol-agua-benceno revelaron el
gran efecto que el modelo termodindmico y los
algoritmos tienen en la simulacién de destilacion de
tres fases y para IPA-agua-tolueno las predicciones
fueron hechas para un rango de condiciones pero no
fue posible realizar comparaciones con estudios
previos.

(Georgoula
ki and
Korchinsky,
1997)

IPA-agua-
ciclohexano

Se investigaron las caracteristicas de destilacion
azeotrépica heterogénea. Este analisis mostro
puntos Optimos de operacion para una columna de

(Wang et
al., 1998)
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destilacion que podrian ser localizados en reflujos
criticos. A un reflujo de 1,0 mol/min, la mayor pureza
posible de IPA es 0,999. Sin embargo, para un
reflujo a 0,78 mol/min, la mayor pureza posible de
IPA es soélo 0,88. El reflujo critico representa un
estado operativo que alcanza la méas alta pureza del
IPA con un consumo minimo de energia.

IPA-agua-
benceno

En este estudio, el modelado y la optimizacion se
realizan por separado para obtener mas del 99.9%
en moles de IPA a partir de una corriente de IPA
acuosa usando benceno como un agente de arrastre
a través de un proceso de destilacion azeotropica, el
cual consta de tres columnas de destilacién. Esta
investigacion demostré que la concentracién 6ptima
de IPA en la parte superior de la columna que
minimiza la carga térmica total de los rehervidores es
38.7% moles y el valor 6ptimo de la funcién objetivo
es 1,1876 x 106 kcal/hr.

(Cho and
Jeon,
2006)

IPA-agua-
ciclohexano

Proporcionan estrategias de control de dos tipos de
procesos para la obtencién del IPA puro. En uno de
los procesos donde la composicion del agente de
arrastre no es necesaria, se requiere un control en
cascada de temperatura y composicién, junto con un
control de nivel Pl en el decantador orgénico. En el
otro tipo de proceso donde se requiere una pequena
cantidad de composicion del agente de arrastre, se
sugiere un sistema de control on-off de la
composicion del agente de arrastre usando una
temperatura cerca a la del fondo de la columna como
la variable controlada, junto con un controlador
sencillo de temperatura en la columna.

(Wang et
al., 2008)

IPA-agua-
ciclohexano

Realizaron el estudio de separacion de IPA-agua con
el empleo de ciclohexano y de dos columnas de
destilacion. Encontraron una estrategia de control
que requiere dos controladores de circuito de
temperatura en la primera columna y uno en la
segunda columna, donde el punto de control cerca

(Chien et
al., 2004)
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de la parte superior de la columna azeotrdpica
(columna 1) necesita ser controlado por el rehervidor
y el otro punto de control cerca del fondo de la
columna 1 debe ser controlado por el flujo del reflujo
organico. También el nivel de la fase organica en el
decantador debe ser controlado por una corriente
con un caudal muy pequefno en estado estacionario.

Tabla 1.2. Algunos antecedentes de destilacion extractiva

Destilacion extractiva

Mezcla Resultados Fuente
Un nuevo método de separacion de destilacion
convencional con destilacion extractiva-reactiva se
propone para la separacion de IPA y agua, utilizando
la mezcla de etilén glicol (C2HsO>) y potasio glicélico
(C2Hs502K) como un agente de arrastre y empleando

IPA-agua- g
cuatro columnas, dos columnas de destilacion y dos
mezcla de . . . :
G i extractivas-reactivas. La concentracion de la| (Zhigang et
etilén glicol y | _. . -
otasio alimentacion es cercana a la del punto azeotropico| al., 2002)
plicélico (81,5% en peso de IPAy 18,5% en peso de agua), la

g relacién de volumen alimentacién/solvente es de 1:1,

y las relaciones en peso de etilén glicol y el hidroxido
de potasio en el solvente es de 4:1. Se obtuvo en la
parte superior de la columna de destilacion extractiva
una concentracién de mas del 96% en peso de IPA.

Se ha investigado el disefio y control del proceso de
separacion de IPA-agua a través de destilacion
extractiva. Se propone una estrategia de control que

IPA-agua- | ;onsiste en un solo circuito de control en un plato de (Arifin and
sulfoxido de | c44a columna para mantener la pureza requerida de Chien,
dimetilo |55 gos productos. Se ha encontrado que el proceso 2008)
(DMSO) |5 través de destilacion extractiva es mucho mas

competitivo que el de destilacion azeotrdpica
heterogénea. El costo total anual se reduce hasta en
un 32,7%, utilizando el proceso a través de
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destilacion extractiva y el costo de vapor requerido
se reduce en un 30,3%.

IPA-agua-
etilenglicol

Presentaron el control del proceso de separacion de
IPA-agua. Demostraron que al reducir la relacion de
reflujo, se produce un cambio en el perfil de
temperatura y se genera un aumento en las
impurezas del IPA, por tal motivo se sugiere poner
controladores de temperatura en los platos de la
columna con un minuto de tiempo muerto, los rangos
de transmisidon de temperaturas de 300 a 500 K,
todos los controladores de nivel proporcionales con
ganancias de 2, tiempo de retencion para liquidos de
5 minutos con el 50% de la capacidad exceptuando
la Ultima columna donde es de 10 min. También
encontraron que para obtener una buena separacion
se debe tener abundancia de solvente.

(Luyben,
2006)

IPA-agua.

Compararon la separacion de 2-propanol (IPA) y
agua por medio de un proceso hibrido que consistia
en integrar pervaporacion y permeacion con vapor
con destilacion contra la destilacion extractiva
convencional. Encontrandose asi, el mejor disefo
que consiste en una destilacion simple con
purificacion de la corriente azeotropica del destilado
por una unidad de membrana con membranas
inorganicas, lograndose un ahorro de consumo de
energia de hasta el 85%, un ahorro de inversion y de
operacion de mas del 40% comparado con la
destilacion convencional.

(Sommer
and Melin,
2004)

IPA-agua-
ciclohexano

Se presenta un estudio de disefio de una
configuracion de tres columnas de destilacion
azeotropicas heterogénea para separar IPA, usando
ciclohexano como el agente de arrastre. Una
columna pre-concentradora y una columna de
recuperacién del agente de arrastre empleadas en
trabajos anteriores, debido a las bajas relaciones de
reflujo son reemplazadas por una secuencia de tres
columnas de extraccion Este esquema propuesto,

(Chang et
al., 2012)
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ahorra mas energia y es mas rentable que otros
sistemas en la literatura. Una  pureza
extremadamente alta (99,9999% en moles) del
producto IPA, puede obtenerse en los fondos.
Ademas, se desarrollé una estructura de control en
toda la planta, se implement6 un circuito de control
de temperatura en un plato para cada una de las tres
columnas, el cual regula el servicio de calor en los
rehervidores.

1.2. OBJETIVOS

1.2.1. General

Evaluar la separacion de la mezcla azeotrdpica IPA-agua mediante destilacién
ternaria haciendo uso de un agente de arrastre para obtener una pureza por moles
de IPA superior a la azeotrdpica.

1.2.2. Especificos

> Seleccionar diversos agentes de arrastre idoneos termodinamicamente y
técnico-econdmicamente en la separacion de la mezcla azeotropica IPA-
agua.

» Simular la destilacién ternaria con los diferentes agentes seleccionados
para verificar la posibilidad de la separacion de IPA-agua.

» Evaluar procesos de destilacion a escala de laboratorio de la mezcla
ternaria azeotrdpica con los agentes de arrastre seleccionados.

» Comparar los resultados obtenidos a escala de laboratorio con lo alcanzado
en la simulacion de la mezcla ternaria azeotropica.
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1.3. ALCANCE

El objetivo de este proyecto es evaluar la separacion de la mezcla azeotrdpica
IPA-agua, obteniendo IPA con una pureza superior a la azeotrépica.

Para lograr esto, primero se identificaran los agentes de arrastre mas apropiados
de la lista dada por la empresa Invesa S.A (Ver anexo A), teniendo en cuenta los
resultados que se pueden alcanzar, sus propiedades termodindmicas, balances de
materia y sus costos. Luego, se procedera a simular el proceso de destilacion y
posteriormente se realizara una destilacién experimental a nivel de laboratorio,
empleando los equipos disponibles en la universidad EAFIT, con el fin de
corroborar los datos arrojados por la simulacién, en cuanto a la pureza alcanzada
en esta.

Al finalizar, se entregara el informe de proyecto de grado que contiene todo lo
relacionado con esta investigacion, incluyendo los diagramas de disefo, la
simulacioén, los reportes de pruebas de laboratorio y las recomendaciones para la
compafia Invesa S.A.

CONCLUSIONES

Teniendo en cuenta la informacion de este capitulo, para separar la mezcla
azeotrépica IPA-agua se han realizado estudios de varios tipos de destilacion,
tales como: destilacion azeotrépica homogénea y heterogénea, destilacién
extractiva y destilacion con membranas; siendo esta ultima el proceso de menor
consumo energético. También, se han realizado combinaciones de estas técnicas
con el fin de obtener un alto porcentaje de pureza del IPA con un menor costo
energético. Respecto a las separaciones que se han realizado no se han
encontrado reportes para todas las sustancias a manejar en este estudio, como
glicerol, n-butanol, mono etil acetato entre otras. Adicionalmente, se han
implementado sistemas de control a los procesos de separacion reportados con el
fin de mejorar el proceso, principalmente controles de temperatura y de reflujo. En
este trabajo se propone, trabajar con todas las sustancias proporcionadas por
Invesa S.A realizando un estudio detallado con cada una de ellas para inicialmente
observar su comportamiento con la mezcla de interés y determinar la posibilidad
termodinamica, ambiental y econémica de trabajo.
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2. METODOLOGIA

RESUMEN

En este capitulo se menciona el procedimiento realizado para llevar a cabo este
estudio, se nombran los equipos empleados y se incluyen algunas fotografias.
Adicionalmente, se muestran factores importantes, como el modelo termodindmico
de trabajo, la presion y el método de analisis para la lectura de la pureza del
compuesto de interés, IPA.

2.1. METODOLOGIA

2.1.1. Estudio de los diagramas ternarios

Haciendo uso del software Aspen Plus se elaboraron los diagramas ternarios a
0.84 atm y empleando el modelo NRTL, ya que es el mas apropiado para sistemas
quimicos no ideales y también puede ser usado para ELV y ELL (Luyben and
Chien, 2010) de la mezcla IPA-agua con tolueno, etilacetato, ciclohexano,
ciclohexanona, n-butilacetato, isobutanol, o xileno, n-butanol, metanal, glicerol,
monoetilenglicol, dietilenglicol, metoxipropanolacetato, etanol y butil glicol éter
empleados como agentes de arrastre; incluyendo las curvas de residuo con sus
nodos vy sillas para evaluar la factibilidad topoldgica y las curvas de equilibrio con
los respectivos azebtropos de la mezcla.

2.1.2. Elaboracion de esquemas de separacion

Para los agentes de arrastre factibles y termodinamicamente posibles, se
elaboraron los esquemas de separacién, tomando como punto de partida una
mezcla M1. Dependiendo del diagrama ternario y de los azedtropos formados,
esta corresponde al azedtropo IPA-agua con el agente de arrastre o al mismo
azeobtropo con una dilucion en agua. Sin embargo, para los agentes de arrastre,
monoetilenglicol, dietilenglicol, glicerol y metoxipropanolacetato no se elaboré
ningun camino de destilacién, puesto que estos no presentan limites de destilacion
debido a que las curvas de residuo tienen la misma forma general (Wankat, 2008).

Para la elaboracién de estos esquemas se usé el programa Inkscape, que es un
software gratuito y permite dibujar por medios de lineas cada uno de los procesos

23



con los que se lleva a cabo la separacién. Adicional a esto y con base en el
esquema, se realizaron los diagramas de bloques del proceso de cada uno de los
solventes, empleando el software DIA, incluyendo sus flujos y composiciones que
se calcularon usando la regla de la palanca (Biegler et al., 1997) y para los
agentes de arrastre sin camino de destilacion, se realizaron los diagramas con
base en el numeral 2.1.4 correspondiente a la simulacién.

2.1.3. Seleccioén de los agentes de arrastre

Se realizd un andlisis econdmico para cada uno de los solventes, teniendo en
cuenta la cantidad de solvente a emplear, la cantidad de IPA recuperado y el flujo
de desechos generados.

Se tomd como base el costo nulo para la seleccidn de los agentes mas apropiados
de la lista proporcionada por la compania Invesa S.A, el cual corresponde al costo
de incineracion de los 1800 kg/mes generados en Invesa S.A y asi se escogieron
los agentes de arrastre que presentaron un costo menor comparados con la
alternativa nula.

Es de gran importancia resaltar que a los agentes sin limite de destilacién no se
les realiz6 este analisis, puesto que no se contaba con los datos necesarios. Sin
embargo, se cuenta con un analisis de costos para estos con los datos reportados
en la simulacion.

2.1.4. Simulacion

Se procedid con la simulacién en continuo de monoetilenglicol, dietilenglicol,
glicerol y metoxipropanolacetato, correspondientes a los agentes que no
presentaron limite de destilacibn y segun el procedimiento redactado
anteriormente, se seleccionaron o-xileno, ciclohexanona, isobutanol y metanol
para este método. Esta simulacién tuvo como finalidad observar que se podia
llegar a obtener del proceso de separacion. Se uso el software comercial Aspen
Plus y se simul6 partiendo de un flujo de alimentacién azeotropico de IPA-agua de
0.05996 Kmol/h con sus respectivas composiciones 0.6742 moles de IPA y 0.3258
moles de agua y el flujo del agente de arrastre correspondiente; datos que fueron
extraidos de los diagramas de bloques. Para el caso de los agentes sin limite de
destilacion, la cantidad de solvente a emplear, se calculé con base en el libro
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ingenieria de procesos de separacién (Wankat, 2008). Se empled una presion
atmosférica de 0.84 atm exceptuando el monoetilenglicol que se modelo a 1 atm,
debido a que en la simulaciéon no fue posible a una presién menor y se utilizaron
los paquetes termodinamicos ENRTL-RK y NRTL para el caso de los agentes sin
limite de destilacion.

2.1.5. Pruebas de laboratorio

Debido a que Invesa S.A no cuenta con torres de destilacion y la idea principal era
la separacion de IPA-agua con el menor costo posible, se realizé un montaje a
escala de laboratorio, con los agentes de arrastre seleccionados anteriormente,
empleando los siguientes materiales y equipos disponibles de la universidad
EAFIT:

e Decantador de 5000 ml

e Torre de destilacion en vidrio borosilicato
e Termdmetro

e Hidrémetro

e Beaker de 5000 ml y de 2500 ml
e Probeta de 250 ml

e (Cron6émetro

e Torre de enfriamiento

e Bomba peristaltica

¢ Plancha de calentamiento

e (Ciclohexanona

e Metanol

¢ Monoetilenglicol

e Mezcla IPA-agua

El proceso consistié en una destilacion batch empleando |a torre de destilacion en
vidrio borosilicato para realizar la separacién con ciclohexanona, que presenta
equilibrio liquido-liquido, metanol, que no presenta este tipo de equilibrio y
monoetilenglicol, que no presenta limite de destilacién y por lo tanto, fue apto para
modelarse por destilacion extractiva. Se hizo la eleccién de estos tres solventes,
debido a que presentaron una pureza superior al 90% molar en la simulacion.

Para el primer caso, a la muestra IPA-agua se le adicioné la ciclohexanona, se
sometié a destilacion y la muestra obtenida en el balon se dejé en reposo por 24
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horas para lograr una separacion de fases ya que la mezcla presenta equilibrio
liquido-liquido; sin embargo, esta separacion no se logré, sometiéndose asi cierta
cantidad del decantador a destilacion. El proceso terminé cuando no se lograba
mas destilado.

En el caso del metanol que solo presentd equilibrio liquido-vapor, la muestra a
separar se le adicioné el agente de arrastre y se sometié inmediatamente a
calentamiento, lograndose asi el primer destilado; lo restante del bal6n se somete
a calentamiento de nuevo para lograr un segundo destilado. Este ultimo terminé
cuando se obtuvo el volumen deseado segun el balance de masa.

Finalmente, para el monoetilenglicol, se alimenté la muestra IPA-agua al balén de
la torre y el agente de arrastre se pre-calentd hasta alcanzar 80 °C, posteriormente
fue bombeado a la torre cuando se logr6é la primera gota condensada de la
muestra que habia en el balon. El proceso culmin6é cuando se obtuvo el volumen
calculado segun el balance de masa.

En cada proceso, se tomaban muestras periddicas para ser analizadas.

2.1.6. Analisis de pureza

Inicialmente se tomaron muestras del destilado de cada una de las pruebas
realizadas en el laboratorio y se hizo medicion de la densidad empleando un
densimetro para luego leer el porcentaje de pureza del isopropanol interpolando
este valor con la temperatura en las tablas de reportes del manual del ingeniero
quimico (Perry et al., 1992). Posteriormente, las muestras mas representativas por
densidad son sometidas a la prueba de Karl Fischer que es un método usado en
quimica analitica que utiliza una valoracién volumétrica para determinar trazas de
agua en una muestra.

2.1.7. Comparacion de resultados

Se compararon los resultados de la pureza del IPA, obtenidos por la simulacion y
los obtenidos en el laboratorio y se observaron las diferencias en cuanto a la
pureza en estos dos procesos. Adicional a esto, se observaron las diferencias
entre los costos preliminares y los costos de la simulacion.
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2.1.8. Seleccion del agente arrastre apropiado

De acuerdo a los resultados obtenidos, se seleccioné el agente de arrastre que
proporciond un alto grado de pureza del IPA'y fue de bajo costo en la separacion
de la mezcla azeotrépica IPA-agua.

2.1.9. Entrega de informe

Después de finalizar todos los procesos anteriormente redactados y determinar
cual es el agente de arrastre apropiado, se realizé un informe que contiene todo lo
relacionado con esta investigacidon, incluyendo los diagramas ternarios, la
simulacioén, los reportes de pruebas de laboratorio y las recomendaciones dadas
para la compariia Invesa S.A.

CONCLUSIONES

Para la eleccidon del agente que mejor resultados alcanzd, se tuvo que realizar una
serie de pasos con el fin de ir descartando en cada uno de ellos agentes de
arrastre. Se inici6 con una clasificacion por grupos dependiendo del
comportamiento del agente con la mezcla del estudio, donde se comenzd con el
descarte de los agentes termodinamicamente no posibles. Luego, con un andlisis
preliminar de costos, realizado con base en los datos obtenidos segun el camino
de destilacion elegido, se escogieron los agentes mas econdémicos, finalmente con
la simulacion se realizd un filtro de agentes de acuerdo a la pureza que se logré
obtener para asi llevar el procedimiento a la seccion experimental y seleccionar el
agente de mejores resultados.

BIBLIOGRAFIA

Biegler, L. T., Grossmann, I. E., & Westerberg, A. W. (1997). Systematic Methods
of Chemical Process Design (1st ed.). Prentice Hall.

Luyben, W. L., & Chien, I-Lung. (2010) Design and control of distillation systems
for separating azeotropes (1st ed.). John Wiley & Sons, Inc. New Jersey.

27



Perry, H. R., Don W. Green., & Maloney, James. O. (1992). Chemical Engineer’s
Handbook. (6th ed.). Vol. 3. 6 vols. Kansas: Mcgraw-Hill.

Wankat, P. C. (2008). Ingenieria de procesos de separacion (2 ed.). Prentice Hall.
México

28



3. ESQUEMAS DE SEPARACION

RESUMEN

Invesa S.A tiene la necesidad de recuperar isopropanol (IPA) de una mezcla
azeotrépica con agua generada como subproducto de procesos de polimerizacién.
Se generan 2000 kg/mes de la solucién de IPA-Agua con una concentracién
aproximada entre 84% y 88% en peso de IPA y se emplean Unicamente 200
kg/mes en otro proceso a dicha concentracidon; los 1800 kg producidos
mensualmente restantes no se reutilizan y se incineran ocasionando un
sobrecosto de COP $1200/ kg de solucién azeotrépica. Debido al comportamiento
azeotrépico, no es posible separar cada uno de los compuestos por métodos
convencionales, por lo que se dese6 estudiar una alternativa de destilacién con
solventes existentes en Invesa S.A; (e.g., metanol, etanol, n-butanol, isobutanol,
metoxipropanolacetato, etilacetato, monoetilenglicol, butilacetato, glicerol, xileno,
tolueno, alisol, dietilenglicol, varsol, thinner, butil glicol éter, tributilcitrato y
ciclohexanona). Se desed con esto que el IPA obtenido fuera de una pureza
superior a la azeotropica.

3.1. EVALUACION DE ESQUEMAS DE SEPARACION

Previo a los esquemas de separacién fue necesario verificar la factibilidad
topoldgica del sistema, mediante las curvas de residuo, las cuales se elaboraron
con el software Aspen plus, empleando el modelo termodinamico NRTL, es el mas
apropiado para sistemas quimicos no ideales y también puede ser usado para ELV
y ELL (Luyben and Chien, 2010) a la presion atmosférica de Medellin
correspondiente a 0,84 atm.

De acuerdo a los esquemas de separacion con cada solvente, se obtuvieron cinco
grupos para los diagramas. A continuacion se presentan por grupos de solventes
generados las curvas de residuo de cada sistema con sus respectivos nodos y
puntos de silla, los diagramas ternarios y los diagramas de bloques con sus
respectivos balances de materia, calculados por medio de la regla de la palanca.
En cuanto a los agentes que no presentaron limite de destilacion se hizo uso de
los datos determinados por la simulacién para la elaboracion de estos diagramas.

Los solventes varsol, thinner, tributilcitrato y alisol son descartados a priori por
constituirse en mezcla de sustancias que por una parte complicarian la separacion
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y por otra, porque la informacion respecto a dichos solventes es cambiante (De
acuerdo con la fuente cambia la composicion).

3.1.1. Grupo 1: Azedtropos ternarios y binarios con separacion liquido-
liquido

Estos diagramas cuentan con tres aze6tropos binarios (i.e., con dos componentes)
y un azeotropo ternario (i.e., con tres componentes) y presentan ademas equilibrio
liquido-liquido. De los catorce solventes las sustancias que presentan dicho
comportamiento se tienen tolueno, etilacetato, y ciclohexano. Se cuenta con
antecedentes de la factibilidad de la separaciéon de la mezcla IPA-Agua con
Ciclohexano (Wang et al., 1998) y con tolueno (Georgoulaki and Korchinsky,
1997). De las otras sustancias no existe, a nuestro mejor saber y entender,
precedentes de separaciones.

3.1.1.1. Separacioén con tolueno

En la Figura 3.1 se muestra las curvas de residuo para el sistema ternario
isopropanol-agua-tolueno, en la Tabla 3.1 se presenta la clasificacion de sus
nodos para el sistema ternario isopropanol-agua—tolueno y verificacion de
factibilidad.

En el esquema de separacion para el sistema ternario isopropanol-agua—tolueno
inicialmente se mezcla el azeb6tropo IPA-agua (K) con tolueno puro (l),
generandose un punto M1, que es decantado para obtener una mezcla rica en
agua (B) y una mezcla de los tres componentes (A), esta Ultima mezcla se destila
logrando tolueno puro (C) y una nueva mezcla de los tres componentes (D) que al
juntarse con cierta cantidad de mezcla azeotropica (K1) se logra un punto M2 que
se destila alcanzando isopropanol puro (E) y un punto F como se muestra en la
Figura 3.2; este ultimo punto F es recirculado a la decantacién como se observa
en el diagrama de bloques para el sistema ternario Figura 3.3.
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Figura 3.1. Curvas de residuo para el sistema ternario isopropanol-agua—tolueno

Tabla 3.1. Clasificacion de sus nodos para el sistema ternario isopropanol-agua—tolueno y
verificacion de factibilidad.

Agua - Isopropanol — Tolueno
Numero de Componentes | Clasificacion Temperatura
componentes (°C)
Agua Nodo Estable 95.2
Un componente Isopropanol Nodo Estable 77.75
Tolueno Nodo Estable 104.66
Agua
Dos componentes Silla 75.91
Isopropanol
Isopropanol
Dos componentes Silla 76.8
Tolueno
Agua
Dos componentes Silla 79.85
Tolueno
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Agua

Tres Componentes Isopropanol | Nodo Inestable 70.91

Tolueno

Factibilidad 41-0)+2(0-3)+(3-0) =1
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Figura 3.2. Esquema de separacion para el sistema ternario isopropanol—-agua—tolueno
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3.1.1.2. Separacion con etilacetato

En la Figura 3.4 se muestra las curvas de residuo para el sistema ternario
isopropanol—-agua—etilacetato, en la Tabla 3.2 se presenta la clasificacion de sus
nodos para el sistema ternario isopropanol-agua—etilacetato y verificaciéon de
factibilidad.

En el esquema de separacidn para el sistema ternario isopropanol-agua—
etilacetato se mezcla el azedtropo (K) con una dilucion de etilacetato en agua (l),
formandose una mezcla M1 que se decanta para obtener una mezcla que contiene
agua a una composicion casi pura (B) y una mezcla de IPA-agua-etilacetato (A)
que es destilada logrando etilacetato puro (C) y una nueva mezcla de los tres
componentes (D) que al mezclarse con cierta cantidad de azeédtropo (K1) se
destila alcanzando isopropanol puro (E) y un punto F como se muestra en la
Figura 3.5; este ultimo punto F es recirculado a la decantacién como se observa
en el diagrama de bloques para el sistema ternario Figura 3.6.
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Figura 3.4. Curvas de residuo para el sistema ternario isopropanol-agua—etilacetato
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Tabla 3.2. Clasificacion de sus nodos para el sistema ternario isopropanol-agua—etilacetato y
verificacion de factibilidad.

Agua - Isopropanol - Etilacetato
Numero de Componentes | Clasificacion Temperatura
componentes (°C)
Agua Nodo Estable 95.2
Un componente Isopropanol | Nodo Estable 77.75
Etilacetato Nodo Estable 72.02
Agua
Dos componentes Silla 75.91
Isopropanol
Agua
Dos componentes Silla 66.8
Etilacetato
Isopropanol
Dos componentes Silla 70.34
Etilacetato
Agua
Tres Componentes Isopropanol Nodo 66.65
P prop Inestable '
Etilacetato
Factibilidad 41-0)+2(0-3)+(3-0) =1
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3.1.1.3. Separacion con ciclohexano

En la Figura 3.7, se muestra las curvas de residuo para el sistema ternario
isopropanol—-agua—ciclohexano, en la Tabla 3.3 se presenta la clasificacién de sus
nodos para el sistema ternario isopropanol-agua—ciclohexano y verificacion de
factibilidad.

En el esquema de separacion para el sistema ternario isopropanol-agua—
ciclohexano se inicia mezclando el azeétropo (K) con ciclohexano puro (I)
obteniéndose un punto M1 que se decanta, alcanzando una mezcla rica en
ciclohexano (A) y una mezcla de los tres componentes (B); las dos mezclas (A, B)
se destilan lograndose agua pura (E), ciclohexano puro (C) y dos puntos F y D que
son mezclados (M2) y destilados obteniendo isopropanol puro (G) y una mezcla
(H) como se muestra en la Figura 3.8; este ultimo punto H es recirculado a la
decantacion como se observa en el diagrama de bloques para el sistema ternario
la Figura 3.9
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Figura 3.7. Curvas de residuo para el sistema ternario isopropanol-agua— ciclohexano
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Tabla 3.3. Clasificacion de sus nodos para el sistema ternario isopropanol—-agua—ciclohexano y
verificacion de factibilidad.

Agua - Isopropanol - Ciclohexano

Numero de er s Temperatura
Componentes | Clasificacion
componentes (°C)
Agua Nodo Estable 95.2
Un componente Isopropanol | Nodo Estable 77.75
Ciclohexano | Nodo Estable 75.1
Agua
Dos componentes Silla 75.91
Isopropanol
Agua
Dos componentes Silla 64.66
Ciclohexano
Isopropanol
Dos componentes Silla 64.42
Ciclohexano
Agua
Tres Componentes Isopropanol Nodo 59.62
P Prop Inestable '
Ciclohexano

Factibilidad

41-0)+2(0-3)+ (3-0) = 1
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3.1.2. Grupo 2: Azedtropos binarios con separacion liquido-liquido

Estos diagramas cuentan con dos azeo6tropos binarios y presentan equilibrio
liquido-liquido. De los catorce solventes las sustancias que presentan dicho
comportamiento se tienen ciclohexanona, n-butilacetato, isobutanol, o-xileno y n-
butanol. No se cuenta con antecedentes de la factibilidad de la separacion de la
mezcla IPA-Agua con ninguna de estas sustancias.

3.1.2.1. Separacién con ciclohexanona

En la Figura 3.10 se muestra las curvas de residuo para el sistema ternario
isopropanol—agua—ciclohexanona, en la Tabla 3.4 se presenta la clasificacion de
sus nodos para el sistema ternario isopropanol—-agua—ciclohexanona y verificacion
de factibilidad.

En el esquema de separacion para el sistema ternario isopropanol-agua—
ciclohexanona se inicia mezclando el azeotropo (K) con ciclohexanona pura (l)
lograndose un punto M1 que es destilado, obteniendo isopropanol puro (A) y una
mezcla de IPA-agua-ciclohexanona (B) que al decantarse logra dos mezclas (C y
D); la mezcla C se destila obteniendo ciclohexanona pura (E) y una mezcla (F) que
es recirculada a la linea de destilacidén donde se obtiene el isopropanol puro (A)
(Linea naranja) como se muestra en la Figura 3.11. En la Figura 3.12 se puede
apreciar el diagrama de bloques para el sistema ternario isopropanol-agua—
ciclohexanona
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Figura 3.10. Curvas de residuo para el sistema ternario isopropanol-agua—ciclohexanona

Tabla 3.4. Clasificacion de sus nodos para el sistema ternario isopropanol-agua—ciclohexanona y

verificacion de factibilidad

Agua -Isopropanol - Ciclohexanona

Ciclohexanona

Numero de Componentes | Clasificacion | Temperatura (°C)
componentes
Agua Nodo Estable 95.2
Un componente Isopropanol Silla 77.75
Ciclohexanona | Nodo Estable 148.81
Agua
Dos componentes Nodo 75.91
Isopropanol Inestable
Agua
Dos componentes Silla 92.99

Factibilidad

40-0)+2(1—-1)+(2-1) =1
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3.1.2.2. Separacion con n-butilacetato

En la Figura 3.13 se muestra las curvas de residuo para el sistema ternario
isopropanol — agua — n-butilacetato, en la Tabla 3.5 se presenta la clasificacion de
sus nodos para el sistema ternario isopropanol—-agua—n-butilacetato y verificacion
de factibilidad.

En el esquema de separacién para el sistema ternario isopropanol-agua—n-
butilacetato inicialmente se mezcla el azeoétropo (K) con n-butilacetato puro (l),
esta mezcla (M1) es destilada obteniendo isopropanol puro (A) y una mezcla de
los tres componentes (B) que se decanta logrando agua pura (D) y una mezcla
IPA-agua-n-Butilacetato (C) que al destilarse alcanza n-butilacetato puro (E) y una
mezcla de los tres componentes (F) que es recirculada a la linea de destilacion
donde se obtiene el isopropanol puro (A) (Linea café) como se muestra en la
Figura 3.14. En la Figura 3.15 se puede apreciar el diagrama de bloques para el
sistema ternario isopropanol-agua—n-butilacetato.
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Figura 3.13. Curvas de residuo para el sistema ternario isopropanol-agua—n-butilacetato
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Tabla 3.5. Clasificacion de sus nodos para el sistema ternario isopropanol-agua—n-butilacetato y

verificacion de factibilidad

Agua-Isopropanol-n-butilacetato

n butilacetato

Numero de componentes | Componentes | Clasificacion | Temperatura (°C)
Agua Nodo Estable 95.2
Un componente Isopropanol Silla 77.75
n butilacetato | Nodo Estable 120.09
Agua
Dos componentes Nodo Inestable 75.91
Isopropanol
Agua
Dos componentes Silla 86.54

Factibilidad

40-0)+2(1-1)+(2-1) =1
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3.1.2.3. Separacion con isobutanol

En la Figura 3.16 se muestra las curvas de residuo para el sistema ternario
isopropanol—-agua—isobutanol, en la Tabla 3.6 se presenta la clasificacion de sus
nodos para el sistema ternario isopropanol-agua—isobutanol y verificacién de
factibilidad.

En el esquema de separacidbn para el sistema ternario isopropanol-agua—
isobutanol se mezcla el azedtropo (K) con isobutanol puro (l) lograndose un punto
M1 que es destilado, obteniendo isopropanol puro (A) y una mezcla de IPA-agua-
isobutanol (B) que se decanta para obtener una mezcla rica en agua (D) y una
mezcla IPA-agua-isobutanol (C) que al destilarse alcanza isobutanol puro (E) y
una mezcla de los tres componentes (F) que es recirculada a la linea de
destilacion donde se obtiene el isopropanol puro (A) (Linea morada) como se
muestra en la Figura 3.17. En la Figura 3.18 se puede apreciar el diagrama de
blogues para el sistema ternario isopropanol—-agua—isobutanol.

5 RV AR R EVSERY
005 01 015 02 025 03 035 04 045 05 055 06 065 07 075 0
Molefrac WATER

085 05 005

Figura 3.16. Curvas de residuo para el sistema ternario isopropanol-agua—isobutanol
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Tabla 3.6. Clasificacion de sus nodos para el sistema ternario isopropanol-agua—isobutanol y
verificacion de factibilidad.

Agua - Isopropanol - Isobutanol
Nu T
umero de Componentes | Clasificacion emperatura
componentes (°C)
Agua Nodo Estable 95.2
Un componente Isopropanol Silla 77.75
Isobutanol Nodo Estable 103.01
Agua
Dos componentes Nodo Inestable 75.91
Isopropanol
Agua
Dos componentes Silla 85.94
Isobutanol
Factibilidad 40-0)+2(1—-1)+(2-1) =1
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Figura 3.17. Esquema de separacion para el sistema ternario isopropanol-agua—isobutanol
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Fus (0.0741 kmol fh) F, (0.2713 kmolfh)
KIPA (0.545) X1z (0.2071) {} =
Fi (0.01421kmolh) Xagua (0.255) Xomw  (0.4684) Fa (0.0400 kmol/h) x (0.0131 kmolfh)
X sosumanc. (0. Tt A
Fisommanoe XisomumanoL (1) il '°|- ©0.19) Xisomuranow (0.3244) Xpoy (1) ;scs.mw; (1)
(000107 kmolh)
Xisosuranor (1)

A

Mezclador 1

Fe (0.05996 kmolfh)
(0.6742)
Xagus (0.3258)

OPERACION: 6768 h/afio

Fe  (0.1971kmol/h)
Xrn (0.08)

Xagua (0.545)
Xosuranor (0.375)

Columna de
destilacidn 1

>

Decantador

Fe (0.2102 kmol h)
Xwa (0.075)

Xagua (0.51)
Xrsomuranc. (0.415)

Fs (0.2313 kmolh)
Xra ©.07)
Xagua (0.549)
Xisoeumance (0.381)

P (0.02102kmolfh)
Xma 0.02)
Vot 0.95)

Xsosuranor (0.03)

). Columna de
destilacion 2
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Producto: Isopropanol 16269.38 ka/afio
empleando isobutanol como agente de arrastre

Figura 3.18. Diagrama de bloques para el sistema ternario isopropanol—-agua—isobutanol




3.1.2.4. Separaciéon con o-xileno

En la Figura 3.19 se muestra las curvas de residuo para el sistema ternario
isopropanol-agua—o-xileno, en la Tabla 3.7 se presenta la clasificacion de sus
nodos para el sistema ternario isopropanol-agua—o-xileno y verificacion de
factibilidad.

En el esquema de separacion para el sistema ternario isopropanol-agua—o-xileno
se inicia mezclando el azeétropo (K) con una dilucion de o-xileno en agua (I),
lograndose un punto M1 que al decantarse obtiene agua pura (B) y una mezcla
rica en O-xileno (A), que se destila adquiriendo O-xileno puro (C) y una mezcla de
IPA-agua (D); esta mezcla (D) por destilacion, obtiene isopropanol puro (E) y una
mezcla de IPA-agua a composicion azeotrdpica (K1) que es recirculada a la
mezcla azeotropica (K) como se muestra en la Figura 3.20. En la Figura 3.21 se
puede apreciar el diagrama de bloques para el sistema ternario isopropanol—
agua—o-xileno.
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Molefrac WATER

Figura 3.19. Curvas de residuo para el sistema ternario isopropanol-agua—o-xileno
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Tabla 3.7. Clasificacion de sus nodos para el sistema ternario isopropanol-agua—o-xileno y
verificacion de factibilidad.

Agua - Isopropanol - O xileno

Numero de e s Temperatura
Componentes | Clasificacion
componentes (°C)
Agua Nodo Estable 95.2
Un componente Isopropanol Silla 77.75

O xileno Nodo Estable 137.83

Agua
Dos componentes Nodo 75.91
|Sopropano| |neStab|e
Agua
Dos componentes Silla 92.99
O xileno
Factibilidad 40-0)+2(1-1)+(2-1) =1
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Figura 3.20. Esquema de separacion para el sistema ternario isopropanol-agua—o-xileno
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Fuz (16325 kmol/h) Fa (0.5722 kmolh)

e Fr (1.5392 kmoljh) Xa 0.02) X (0.043)

Xoxmeno  (0.35) X agus (0.65) Xoomewo  (0.931)

Xagua (0.55) Xoomeno  (0.33) Xagua (0.02)
O-XILEMO | I
{0.0058 kmol h)
oy——>
E

Tanque diluddn
o-xileno con agua

Fagus
(1.0005 kmoljh)

)

Fazeomoso (0,05996 kmolfh)
X (0.6742)
0.3258

OPERACION: 6768 h/sfio

Figura 3.21. Diagrama de bloques para el sistema ternario isopropanol—-agua—o-xileno

> Mezclador 1

R (00932 kmolfh)
Xa ({0.6742)
X acua (0.3258)

Decantador

’ Columna de
destilacidn 1

Fy (003948 kmalh)
Xpa (0.725)

Xagus (0.275)

—

Fe (0.5327 kmolfh)
Yo-xaeno

(1)

B (0.00615kmolh)

X (1)

&

Columna de
destilacidn 2

b
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Fz (10602 kmol fn)
Xma (0.001)
Xoomeng  (0.009)
XAGUA (0.99)

Nra
Xacua

R (0.03332kmolfh)

(0.6742)
(0.3258)

Producto: Isopropanol 2503.74 kg/afio
empleando o-xileno como agente de arrastre




3.1.2.5. Separaciéon con n-butanol

En la Figura 3.22 se muestra las curvas de residuo para el sistema ternario
isopropanol-agua—n-butanol, en la Tabla 3.8 se presenta la clasificacion de sus
nodos para el sistema ternario isopropanol-agua—n-butanol y verificacion de
factibilidad.

En el esquema de separacion para el sistema ternario isopropanol-agua—n-
butanol inicialmente se mezcla el aze6tropo (K) con una dilucién de n-butanol en
agua (l), lograndose un punto M1 que al decantarse obtiene agua casi pura (B) y
una mezcla de los tres componentes (A), que se destila adquiriendo isopropanol
puro (C) y una mezcla de n-butanol-agua (D); esta mezcla (D) por destilacion,
obtiene n-Butanol puro (E) y una mezcla de n-butanol-agua (I1) que es recirculada
al punto de dilucién (l) como se muestra en la Figura 3.23. En la Figura 3.24 se
puede apreciar el diagrama de bloques para el sistema ternario isopropanol—
agua—n-butanol.
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Figura 3.22. Curvas de residuo para el sistema ternario isopropanol-agua—n-butanol

Tabla 3.8. Clasificacion de sus nodos para el sistema ternario isopropanol-agua—n-butanol y

verificacion de factibilidad.

Agua - Isopropanol - n butanol
Numero de componentes | Componentes | Clasificacion Tem?:g;tura
Agua Nodo Estable 95.2
Un componente Isopropanol | Nodo Estable 77.75
n Butanol Nodo Estable 112.9
Agua
Dos componentes Nodo 75.91
Isopropanol Inestable
Agua
Dos componentes Silla 88.14
n Butanol
Factibilidad 40-0)+2(1=-1)+(2-1) =1
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Figura 3.23. Esquema de separacion para el sistema ternario isopropanol-agua—n-butanol
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Fagua
(08704 kmol /h)

F orwerdm (1.3391 kmol i)

F; (0.7554 kmel/h)

R (0.0218 kmolfh)

X agua (0.65) x- i
X bl 039 Fia1 (1.3990 kol fh) Fu (0.8744 kmal fn) =
X (0.02) X (0.025)
r o nsi Xagua (0.645) it (0.45)
Tanque diluddn X nsumanoe (0.335) X numanoL (0.525) : >
w| n-butanol conagua ¥ nsutanci (0. I
) Columna de
| Memciatior Decantador P destilacion 1
Fy (0.05996 kmolfh)
Xea  (0.6742) Frauranos
Masus  (0.3258) (0.4685 kmol/h)
) Columna de
F 1 (0.5836 kmol/fh) destilacion 2
Xagua (0.65)
X neBUTANOL s
B e Fo (0.8525 kmoljh)
X aGua (0.445)
Xn-sutanoe  (0.555)
Fs (0.5246 kmol/h)
Fe (0.2638 kmol/h) :: ({‘;ﬂg"gﬁ
w B
Neasan G) Xnuranoe  (0.025)
Producto isopropanol 8890.39 kg/afio
OPERACION: 6768 hfafio empleando n-butanol como agente de arrastre

Figura 3.24. Diagrama de bloques para el sistema ternario isopropanol-agua—n-butanol
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3.1.3. Grupo 3: Azedtropo binario sin separacion liquido-liquido

De los solventes en estudio, solo el metanol presenta este comportamiento, donde
el diagrama cuenta con un Unico azedtropo binario y no presenta equilibrio liquido-
liquido. No existen precedentes de separacion de la mezcla IPA-Agua con el
empleo de esta sustancia.

3.1.3.1. Separacion con metanol

En la Figura 3.25 se muestra las curvas de residuo para el sistema ternario
isopropanol-agua—metanol, en la Tabla 3.9 se presenta la clasificacion de sus
nodos para el sistema ternario isopropanol-agua—metanol y verificacion de
factibilidad.

En el esquema de separacion para el sistema ternario isopropanol-agua— metanol
se inicia mezclando el azedtropo (A) con metanol puro (B) obteniendo un punto
(M1) que se destila logrando agua pura (D) y un punto (M2) que es destilado para
obtener metanol puro (F) y una mezcla de IPA-agua (C) que al destilarse logra IPA
puro (E) y una mezcla a composicion azeotrépica de IPA-agua (K) que es
recirculada al punto azeotrépico (A) como se muestra en la Figura 3.26. en la
Figura 3.27 se puede apreciar el diagrama de bloques para el sistema ternario
isopropanol-agua—metanol.

Tabla 3.9. Clasificacion de sus nodos para el sistema ternario isopropanol-agua—metanol y
verificacion de factibilidad

Agua - Isopropanol - Metanol
Numero de componentes | Componentes | Clasificacion | Temperatura (°C)
Agua Nodo Estable 95.2
Un componente Isopropanol | Nodo Estable 77.75
Metanol Nodo 60.17
Inestable

Agua

Dos componentes Silla 75.91
Isopropanol
Factibilidad 40-0)+2(0—-1)+(3-0)=1
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Figura 3.25. Curvas de residuo para el sistema ternario isopropanol-agua—metanol
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Figura 3.26. Esquema de separacion para el sistema ternario isopropanol-agua—metanol
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OPERACION: 6768 hfafio

(1)

&

Fe (0.2731 kmol/h)
X1ea (0.725)
(0.275)

Xacua

Fuy (0.5008 kmol/h)
Xwa (0.39)
Fs (0.2103 kmol/h) Yagua (0.19)
Xmeranor (1) Xmeranow  (0.42)
Fe  (0.2098 kmolh)
= Xmeranor (1)
METANCL  (0.0005 1 kmolfh)
Xmeramor (1) Fz  (0.0425 kmol/h)
} Columna de Xpon
I destilacidn 2
»
Mezclador 1 Columna de
> destilacidn 1
Fazsomoso (0.05996 kmolfh) Fa (0.2905 kmolh) Rz (0.4829 kmol/h) ) Columna de
Xoa 0.6742) XpA  (06742) Xra 0.41) destilacion 3
) X asua  (0.3258) X asua (0.18)
Xagua (0.3258) Xmeamor  (0.43)

{}

Fp (0.0178 kmolfh)
(1)

Xagus

Fe (0.2305 kmol/h)
(0.6742)
(0.3258)

Xpa
Xagua

Producto: Isopropanol 17320.65 kg/afio
empleando metanol como agente de amastre

Figura 3.27. Diagrama de bloques para el sistema ternario isopropanol-agua—metanol
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3.1.4. Grupo 4: Solventes sin limite de destilacion, aptos para destilacion
extractiva

Estos diagramas cuentan con un azeétropo binario, no presentan equilibrio liquido-
liquido, el solvente no forma un azedtropo con alguno de los componentes de la
mezcla, razén por la cual el proceso es apto para modelarse como una destilacion
extractiva; Ademas no tienen limite de destilacién, debido a que las curvas de
residuo tienen la misma forma general (Wankat, 2008). De las sustancias en
estudio que presentan dicho comportamiento se tienen, glicerol, monoetilenglicol,
dietilenglicol y metoxipropanolacetato. Se cuenta con antecedentes de la viabilidad
de la separacién de la mezcla IPA-Agua con etilenglicol (Luyben, 2006). De las
otras sustancias no se encuentran reportes de separaciones.

3.1.4.1. Glicerol

En la Figura 3.28 se muestra las curvas de residuo para el sistema ternario
isopropanol—-agua—glicerol, en la Tabla 3.10 se presenta la clasificacion de sus
nodos para el sistema ternario isopropanol—-agua—glicerol y verificacion de
factibilidad, en la Figura 3.29 se observa el esquema de separacion para el
sistema ternario isopropanol-agua—glicerol y en la Figura 3.30 se puede apreciar
el diagrama de bloques para el sistema ternario isopropanol—-agua—glicerol.
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Figura 3.28. Curvas de residuo para el sistema ternario isopropanol-agua—glicerol
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Tabla 3.10. Clasificacion de sus nodos para el sistema ternario isopropanol-agua—glicerol y
verificacion de factibilidad

Agua - Isopropanol - Glicerol

NuUmero de componentes Componentes Clasificacion | Temperatura (°C)
Agua Silla 95.2
Un componente Isopropanol Silla 77.75
Glicerol NodoEstable 281.12
Agua
Dos componentes Nodo Inestable 75.91
Isopropanol

Factibilidad

40-0)+2(1-0)+(1-2)=1
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Figura 3.29. Diagrama ternario para el sistema ternario isopropanol-agua—glicerol
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Faseire (003117 kmolh)

Xagente (1)

Columna de

destilacién 1

Froa
(00004692 km olfh)
Xra (0.9906)
X agua (040093)

XeuceroL (0.00000012)

Fazeomorn (0.05996 kmol/h)
XIea (06742)
XaGua (0.3258)

F2 (0.0303 kmol/h)
Xma (0.7054)
Xasua  (0.2945)
Xgucsao. (7.48E-48)

OPERACION: 6768 h/afio

Fi  (0.0906 kmol/h)
Xrpa (0.4407)

Xagua (0.2154)
Xgucsaor  (0.3438)

} Columna de
destilacidn 2

F3  (0.0602 kmol/h)
Xza {0.3072)

Yagua (0.1755)
Xgucsrow  (0.5171)

Producto: Isopropanol 189.04 kg/afio
empleando glicerol como agente de arrastre

Figura 3.30. Diagrama de bloques para el sistema ternario isopropanol-agua—glicerol
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3.1.4.2. Monoetilenglicol

En la Figura 3.31, se muestra las curvas de residuo para el sistema ternario
isopropanol-agua—monoetilenglicol, en la Tabla 3.11 se presenta la clasificacion
de sus nodos para el sistema ternario isopropanol-agua—monoetilenglicol y
verificacion de factibilidad, en la Figura 3.32 se observa el esquema de separacién
para el sistema ternario isopropanol-agua—monoetilenglicol y en la Figura 3.33 se
puede apreciar el diagrama de bloques para el sistema ternario isopropanol—
agua—monoetilenglicol.
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Figura 3.31. Curvas de residuo para el sistema ternario isopropanol-agua—monoetilenglicol

67



Tabla 3.11. Clasificacion de sus nodos para el sistema ternario isopropanol-agua—
monoetilenglicol y verificacion de factibilidad

Agua - Isopropanol - Monoetilenglicol

Numero de componentes | Componentes | Clasificacion | Temperatura (°C)

Agua Silla 95.2

Un componente Isopropanol Silla 77.75
Monoetilenglicol | Nodo estable 191.34

Agua
Dos componentes Nodo Inestable 75.91
Isopropanol
Factibilidad 40-0)+2(1-0)+(1-2) = 1
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Figura 3.32. Diagrama ternario para el sistema ternario isopropanol—-agua—monoetilenglicol
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Fagere (0.03117kmolfh)

X AGENTE (1)

Fra  (0.00882kmolh)

Fazeomoro (0.05996 kmolfh)
X ra (0.6742)
X agua (0.3258)

OPERACION: 6768 hfafio

)

Columna de
destilacidn 1

Fo (0.03039 kmolfh)
Xpa (0.6735)

X acua (0.3264)

X monceTienGacow (1,016E -26)

X1pa (0.9920)
Xacua (0.00750)
X MONDETILENGLICOL
(0.000408)
) Columna de
destilacion 2
F, (0.08231 kmolfh)
X @4 (0.3847)
X AgUa (0.2365)
X monosTienarcod (0.3736)

Fi  (0.05192kmolfh)
Xppa (0.2157)
Xagua (0.1839)

XwonosTrienaacoL (0,6003)

Producto: Isopropanol 3559.17 kg/afio
empleando monoetilenglicol como agente de amastre

Figura 3.33. Diagrama de bloques para el sistema ternario isopropanol-agua—monoetilenglicol
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3.1.4.3. Dietilenglicol

En la Figura 3.34 se muestra las curvas de residuo para el sistema ternario
isopropanol—-agua—dietilenglicol, en la Tabla 3.12 se presenta la clasificacion de
sus nodos para el sistema ternario isopropanol-agua—dietilenglicol y verificacién
de factibilidad, en la Figura 3.35 se observa el esquema de separacién para el
sistema ternario isopropanol-agua—dietilenglicol y en la Figura 3.36 se puede

apreciar el diagrama de bloques para el sistema ternario isopropanol-agua—
dietilenglicol.
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Figura 3.34. Curvas de residuo para el sistema ternario isopropanol-agua—dietilenglicol
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Tabla 3.12. Clasificacion de sus nodos para el sistema ternario isopropanol-agua—dietilenglicol y
verificacion de factibilidad.

Agua - Isopropanol - Dietilenglicol
Numero de componentes |Componentes| Clasificacion | Temperatura (°C)
Agua Silla 95.2
Un componente Isopropanol Silla 77.75
Dietilenglicol Nodo Estable 238.33
Agua
Dos componentes Nodo Inestable 75.91
Isopropanol
Factibilidad 40-0)+2(1-0)+(1-2) =1
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Figura 3.35. Diagrama ternario para el sistema ternario isopropanol-agua—dietilenglicol
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Fza (0.000463 km ol/h) E
Faseirz (0.03117kmoljh) X, o RRAn i)
A (0.9899) X on (0.7174)
Yasmire W X agua (0.01008) Xagua (0.2825)
XoreTiencucoL (0.0000074) XpETnencuooL (2.74E-35)

Columna de
) destilacion 1

Fazzomoro (0,05996 kmolfh)

Xea (0.6742)
Xacua (0.3258)

) Columna de

destilacién 2 :>

F1 (0.09067kmol/h)

F3 (0.05983 kmolfh)
Xoa (0.4407) o (0.2981)
Xagus (0.2154) Xagua (0.1808)
XpreTnengucos (0.3438)

Xorernenguco. (0.5210)

OPERACION: 6768 hfafio

Producto: Isopropanol 186.7547 kg/afio
empleando dietilenglicol como agente de amastre

Figura 3.36. Diagrama de bloques para el sistema ternario isopropanol-agua—dietilenglicol
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3.1.4.4. Metoxipropanolacetato

En la Figura 3.37 se muestra las curvas de residuo para el sistema ternario
isopropanol-agua—metoxipropanolacetato, en la Tabla 3.13 se presenta la
clasificacion de sus nodos para el sistema ternario isopropanol-agua—
metoxipropanolacetato y verificacion de factibilidad, en la Figura 3.38 se observa
el esquema de separacibn para el sistema ternario isopropanol-agua—
metoxipropanolacetato y en la Figura 3.39 se puede apreciar el diagrama de
bloques para el sistema ternario isopropanol—agua—metoxipropanolacetato.

____________
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Molefrac WATER

Figura 3.37. Curvas de residuo para el sistema ternario isopropanol-agua—metoxipropanolacetato
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Tabla 3.13. Clasificacion de sus nodos para el sistema ternario isopropanol-agua—
metoxipropanolacetato y verificacion de factibilidad.

Agua - Isopropanol - Metoxipropanolacetato
Numero de e Temperatura
componentes Componentes Clasificacion (°C)
Agua Silla 95.2
Un componente Isopropanol Silla 77.75
Metoxipropanolacetato | NodoEstable 140.06
Agua Nodo
Dos componentes 75.91
P Isopropanol Inestable
Factibilidad 40-0)+2(1-0)+(1-2) = 1

v . L . v o Woahs BF N »
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" L i

5 .
sy , gt 3
7 kel L bk bt e
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005 01 015 02 025 03 035 04 045 05°055 06 065 07 075 08 085 09 095
WATER

Figura 3.38. Diagrama ternario para el sistema ternario isopropanol-agua—metoxipropanolacetato
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X acente

Fageure (0.03117 kmol/h)

(1

Yy

X agus

Fazeomoro (0,05996 kmolfh)
Xra (0.6742)
(0.3258)

OPERACION: 6768 hjafio

Fz (0.03039 kmol/h)

Xea (0.7120)

Xagua (0.2879)

X METOXIPROPANOLACETATO
(2.11E-10)

Fra  (0.01161kmolh)
Xpa (0.8707)
Xagua (0.0905)
X METOXIPROPANOLACETATO
(D.03878)
Columna de
destilacién 1
) Columna de
destilacién 2
F, ({0.07952 kmolfh)
Xwa (0.3811)
Xacua (0.2324)

X METOXIPROPANOLACETATO

(0.3863)

Fa (0.04913 kmolfh)
X1ea (0.1765)
(0.1981)
X METOXNIPROPANOLACETATO
(08253)

X agua

Producto: Isopropanol 4111.57 kg/afio
empleando metoxipropanolacetato como agente de arrastre

Figura 3.39. Diagrama de bloques para el sistema ternario isopropanol-agua—metoxipropanolacetato

75




3.1.5. Grupo 5: Solventes no factibles

Estos diagramas presentan dos azedtropos binarios y no cuentan con equilibrio
liquido-liquido. Los solventes que presentan este comportamiento son etanol y
butil glicol éter. Estas sustancias no son factibles técnicamente vy
termodinamicamente porque el limite de destilacién no permite la obtencién de las
sustancias deseadas.

3.1.5.1. Etanol

En la Figura 3.40 se muestra las curvas de residuo para el sistema ternario
isopropanol-agua—etanol, en la Tabla 3.14 se presenta la clasificacion de sus
nodos para el sistema ternario isopropanol-agua—etanol y verificacion de
factibilidad, finalmente en la Figura 3.41 se observa el diagrama ternario para el
sistema isopropanol-agua—etanol.

s " T e 2
L] A T R S A T M
) L - 0

04 045 05 055 06 065 07 0,75
Molefrac WATER

M,

005 01 015 02 025 03 035

08 085 09 095

Figura 3.40. Curvas de residuo para el sistema ternario isopropanol-agua—etanol
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Tabla 3.14. Clasificacion de sus nodos para el sistema ternario isopropanol-agua—etanol y
verificacion de factibilidad

Agua - Isopropanol - n butanol
] T
Numero de Componentes | Clasificacion emperatura
componentes (°C)
Agua Nodo Estable 95.2
Un componente Isopropanol | Nodo Estable 77.75
Etanol Silla 73.95
Agua
Dos componentes Silla 75.91
Isopropanol
Agua
Dos componentes . Nodo 73.80
Factibilidad 40-0)+2(1—-1)+(2-1) =1

NG T7380 Ch N bl N A
0_.0?' O‘i 015 02 025 03 07 075 08 085 09 095

b VR R VR LY,
035 04 045 05 055 06 065
WATER
Figura 3.41. Diagrama ternario para el sistema ternario isopropanol-agua—etanol
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3.1.5.2. Butil glicol éter

En la Figura 3.42 se muestra las curvas de residuo para el sistema ternario
isopropanol—-agua—butil glicol éter, en la Tabla 3.15 se presenta la clasificacién de
sus nodos para el sistema ternario isopropanol—-agua—butil glicol éter y verificacion
de factibilidad, finalmente en la Figura 3.43 se observa el diagrama ternario para el
sistema isopropanol—-agua—butil glicol éter.

.....

) ARV AN IV "\ ‘ V2R R VI ¥ A, T 4 Y,
005 01 0,15 02 025 0,3 035 04 045 05 0,55 06 065 0,7 0,75 0,8 085 09 095
Molefrac WATER

Figura 3.42. Curvas de residuo para el sistema ternario isopropanol—agua—butil glicol éter
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Tabla 3.15. Clasificacion de sus nodos para el sistema ternario isopropanol—agua-butil glicol éter y
verificaciéon de factibilidad.

Agua - Isopropanol - n butanol
Nu T
umero de Componentes | Clasificacion emperatura
componentes (°C)
Agua Nodo Estable 95.2
Un componente Isopropanol Silla 77.75
Butil glicol éter | Nodo estable 164.83
Agua
Dos componentes Nodo inestable 75.91
Isopropanol
Agua
Dos componentes Silla 94.85
Butil glicol éter
Factibilidad 40-0)+2(1—-1)+(2-1) =1

N
¢

v s ¢

X W N “u o N ’ e
03 035 04 045 035 055 06 065 07 075 08 085 09 005
WATER

Figura 3.43. Diagrama ternario para el sistema ternario isopropanol—-agua—butil glicol éter

VAN RV
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CONCLUSIONES

De acuerdo al comportamiento arrojado de los agentes de arrastre en la mezcla en
los esquemas de separacion, se clasificaron estos en cinco grupos; el primero fue
para los diagramas que presentaron azedtropos ternarios y binarios con
separacion liquido — liquido, el segundo abarcé los diagramas con azedtropos
binarios con separacién liquido — liquido, el tercero comprendié los diagramas con
azeobtropos binarios sin separacién liquido — liquido, el cuarto fue para los
solventes que no presentaron ningun limite de destilacion, aptos para destilacién
extractiva y finalmente el grupo de solventes no factibles.

Los diagramas que no presentaron ningun limite de destilacion sirvieron para
determinarse el método de trabajo a emplear para ese agente de arrastre en
especifico, definiéndose asi la destilacion extractiva. También, se presentaron
diagramas termodindmicamente no factibles por lo cual se descartaron estos
solventes desde este punto y finalmente para los demas comportamientos se
definié trabajar con destilacion azeotrdpica.
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4. ANALISIS ECONOMICO

RESUMEN

En este capitulo, se encuentran los costos preliminares y las consideraciones
ambientales de todos los grupos de agentes de arrastre, exceptuando los del
grupo # 4, pues al no presentar ningun limite de destilacion, no se realiz6 regla de
la palanca y por lo tanto no se cuenta con datos para hacer el andlisis. Ademas, se
reporta el costo de la alternativa de tratamiento de la mezcla azeotrdpica IPA-agua
empleada actualmente por la empresa Invesa S.A, que se tomdé como base
referencia en la eleccion econdmica de los agentes.

4.1. ANALISIS ECONOMICO PRELIMINAR DE ALTERNATIVAS FACTIBLES

Para seleccionar las alternativas mas factibles, se tienen en cuenta un analisis de
costos, solo con respecto a los flujos obtenidos mediante los calculos de la regla
de la palanca; este analisis involucra el flujo de desechos generados por el
proceso, el flujo de IPA que se logra recuperar y el flujo de solvente necesario
para esta separacién. También, se tuvieron en cuenta las consideraciones
ambientales de cada uno de los solventes. Esto se puede observar en la Tabla 4.1
y Tabla 4.2.

El analisis de costos de cada alternativa se realizé tomando como base el costo
nulo, el cual corresponde al costo de incineracién de los 1800 kg/mes generados
en Invesa S.A; por lo tanto, los agentes que daban un costo mayor a este, eran
descartados.
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Tabla 4.1. Costos totales para cada alternativa propuesta con los diferentes solventes

. Flujo Costo Flujo Costo FluolPA | Costotpa | . COSto
Alternativa incineracion | Costo total
solvente solvente desechos desechos (Kg/h) ($/Kg) ($/Kg)

Nula -- -- -- -- 25 -- 1200 3000
O-xileno 0,636152664 3350 19,97136532 0,5 0,369939278 1070 -- 1.745,26
Ciclohexanona | 0,145133782 5620 0,545806994 0,5 2,416385349 1070 - 1.769,61
Isobutanol 0,079466567 3020 0,431601573 0,5 2,403869203 1070 - 2.331,94
Metanol 0,016602858 1280 0 0,5 2,559198849 1070 - 2.717,09
Butilacetato 1,288016928 4340 0,399497475 0,5 2,410553014 1070 - 3.010,90
Tolueno 1,99944885 4095 0,14327824 0,5 0,091057982 1070 - 8.090,38
Ciclohexano 3,450072311 4500 0 0,5 1,258739481 1070 - 14.178,47
n-butanol 14,80973544 3270 10,29023327 0,5 1,313592638 1070 - 47.027,44
Etilacetato 17,31514083 3555 3,951934342 0,5 0,5894829 1070 - 60.926,55

Tabla 4.2. Consideraciones ambientales de cada uno de los solventes

Sustancia

Consideraciones

Ciclohexanona (Winkler, 2007)

Nocivo e irritante

Reactivo leve

Inflamable moderado

Sus productos de combustion son el
mono6xido de carbono y el dibéxido de
carbono

Ciclohexano (Sintorgan, 2005)

Inflamable a temperaturas normales
Moderadamente peligroso para la salud

Por evaporacion a 20 °C se alcanza
rapidamente una concentracion nociva en
el aire

Dietilenglicol (Winkler, 2007)

Ligeramente inflamable
Nocivo

Irritante

Combustible

Reactivo leves

Sus productos de combustion son
mono6xido de carbono y diéxido de carbono

Monoetilenglicol (Merck,2012)

Nocivo por ingestion

Toxicidad aguda
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Material combustible

Metanol (Biopack, 2009)

Moderadamente peligroso

Vapor danino

Nocivo

Inflamable a temperaturas normales

En descomposicion puede formar diéxido
de carbono, mondxido de carbono y
formaldehido

Toxicidad aguda

Tolueno (IPCS, 2003)

Inflamable a temperaturas normales
Peligroso

Toxico

Glicerol (Biopack, 2010)

Baja toxicidad
Combustible

En descomposicion en caso de incendio se
puede formar acroleina

Isobutanol (Winkler, 2007)

Inflamable a temperaturas normales
Moderadamente peligroso

Su producto de combustién son los éxidos
de carbono

Baja toxicidad

n-butanol (Productos quimicos Monterrey
S.A., 1999)

Inflamabilidad moderada
Moderadamente peligroso

Su producto de combustién son los éxidos
de carbono

Etilacetato (Honeywell, 2008)

Inflamable a temperaturas normales
Moderadamente peligroso

Sus productos de combustion son el
diéxido de carbono y el mon6xido de
carbono

Toxicidad aguda

n-Butilacetato (Cia. Quimica y agroquimica

Inflamable a temperaturas normales
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Argentina S.A, 2006) Moderadamente peligroso

La descomposicion térmica oxidativa puede
producir monoxido de carbono téxico y
productos parcialmente oxidados

Inflamable a temperaturas normales
Peligroso

o-xileno (Biopack, 2009) Nocivo

La descomposicién puede producir
mondxido de carbono y diéxido de carbono

Peligroso

Peligro de inflamacién bajo calentamiento

Metoxipropanolacetato (Merck.2012) La descomposicién térmica puede generar

diéxido de carbono, monéxido de carbono y
oxidos de nitrégeno y sulfuro.

Observando la Tabla 4.1, correspondiente al analisis preliminar de costos vy
tomando como base de referencia el costo nulo, se seleccionaron o-xileno,
Ciclohexanona, Isobutanol y metanol, puesto que, estos agentes de arrastre son
los que presentan un costo total menor a la alternativa nula de 3000 COP, por lo
tanto, emplear este agente proporcionaria desde el punto de vista analizado con
respecto a los flujos, un ahorro econémico si se compara con el gasto generado
por el proceso actual empleado, correspondiente a incineracion.

En la Tabla 4.2, se involucran los agentes del grupo 4, ya que, se desed analizar
sus consideraciones ambientales porque se implementarian a nivel de laboratorio
y esto proporciona bases para los cuidados que se deben tener en su
manipulacion. Esta tabla muestra que el comportamiento de los agentes
disponibles para este estudio es muy similar, sus productos de descomposicién
producen 6xidos de carbono; por lo tanto esto no fue un criterio muy relevante de
seleccion.

CONCLUSIONES

Los agentes de arrastre de menor costo a la alternativa nula, fueron o-xileno,
Ciclohexanona, Isobutanol y metanol respectivamente. Las consideraciones
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ambientales no fueron un factor relevante de seleccién, puesto que estas
sustancias presentan comportamiento similar.

Este analisis no involucré los agentes correspondientes al grupo 4, puesto que
este analisis se realizé con los flujos encontrados en el camino de destilacion
seleccionado, sin embargo, posteriormente se encuentra un nuevo analisis de
costos con los datos obtenidos por la simulacion donde si se reportan estos
agentes.
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5. SIMULACION

RESUMEN

En este capitulo, se encuentra la simulacidén con los solventes seleccionados en el
capitulo anterior, los cuales fueron el o-xileno, Ciclohexanona, Isobutanol vy
metanol, los flujos de entrada empleados en la simulacién corresponde a los flujos
calculados mediante la regla de la palanca; también se realizé la simulacion de los
sistemas aptos para destilacién extractiva, para estos se usé diez veces mas
solvente que la alimentacion.

5.1. SIMULACION DEL PROCESO DE LAS ALTERNATIVAS FACTIBLES

Se construyé el modelo de destilacidn azeotropica en el simulador de procesos
Aspen Plus para las alternativas mas factibles econémicamente, seleccionadas en
el capitulo anterior. En la Tabla 5.1se puede observar el flujo de IPA y la pureza
obtenida en la simulacion.

Tabla 5.1. Flujo de IPA (Kmol/h) y fraccion molar de IPA a partir de la simulacidn de las alternativas
mas factibles

Solvente Flujo de IPA (Kmol/h)| Fraccién molar de IPA
Cilclohexanona 0.0396818 0.9987608
Metanol 0.00691309 0.9986372
Isobutanol 0.0389812 0.9981341
Monoetilenglicol 0.00875236 0.9920874
Glicerol 0.000464844 0.9906164
Dietilenglicol 0.000459209 0.9899028
Metoxipropanolacetato 0.0101065 0.8707255
Oxileno 0.0391289 0.8602129

Como se puede apreciar en la Tabla 5.1 los solventes con los que se obtuvo un
mayor flujo de IPA y una pureza superior al 90% en moles, fueron el metanol, el
Isobutanol, la ciclohexanona y el monoetilenglicol. Estos procesos se simularon a
0.84 atm con los modelos termodindmicos ENRTL-RK para el metanol, el
isobutanol y la Ciclohexanona, y NRTL en el caso del monoetilenglicol, debido a
qgue son los modelos recomendados para la simulacién de sistemas complejos de
destilacion (Wankat, 2008). Se alimentaron dos corrientes, la primera consiste en

86



una mezcla a composicion azeotrépica con 0.6742 moles de isopropanol y 0.3258
moles agua, con un flujo molar de 0.05996 Kmol/h y otra corriente para el solvente
puro. En todas las torres simuladas se variaron los reflujos entre 1 y 20, con
aumentos de 0.5 hasta lograr la mayor pureza de IPA.

5.1.1. Metanol

En el caso del metanol, se simularon tres torres de destilacién cada una de ellas
con un total de 20 platos con la alimentaciéon en el plato 10, con condensador
total, fase vapor - liquido de acuerdo a los ejemplos presentados en el apéndice
del capitulo 8 del libro ingenieria de procesos de separacién de Wankat, estas son
las condiciones a las cuales se obtiene una alta pureza del componente que esta a
composicién azeotrdpica (Wankat, 2008). En la primera y la segunda torre se
trabajé con una relacién de reflujo de 1.5 y 2 para la tercera. En la primera se
obtuvo agua a una composicion molar de 0.9399 con un flujo de 0.0165078
Kmol/h, para la segunda torre se logré obtener metanol a una composicion molar
de 0.9960 con un flujo de 0.2078324 Kmol/h y finalmente se alcanza una pureza
de isopropanol 0.9986 moles con un flujo de 0.006913 Kmol/h; el diagrama de flujo
para este proceso se puede observar en la Figura 5.1 con su respectiva Tabla de
corrientes para el sistema ternario isopropanol-agua—metanol. Es de aclarar que
debido a los flujos tan pequefos no se justifica recircular el metanol obtenido y la
mezcla de isopropanol mas agua proveniente de una de las corrientes de la ultima
torre de destilacion como se muestra en la Figura 3.27 del diagrama de bloques,
ya que el metanol sale a una temperatura de 333.37 K y requiere un enfriamiento
hasta los 298.15 K para poder recircularlo, y el isopropanol mas el agua no salen
a composicién azeotropica para llevarla a la corriente de alimentacién; sin
embargo, se realizaron estos procesos pero el sistema no convergio.
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Figura 5.1. Esquema de la simulacion para el sistema ternario isopropanol-agua—metanol
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Tabla 5.2. Tabla de corrientes para el sistema ternario isopropanol-agua—metanol

Stream ID AGENTE AZEO FM1 WATER 1 METANOL 2 IPA 3
From MEZCLADO | DESTILAC DESTILAC DESTIL2 DESTIL2 DESTIL3 DESTIL3
To MEZCLADO | MEZCLADO | DESTILAC DESTIL2 DESTIL3
Phase LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID LIQuUID
Substream: MIXED
Mole Flow kmol/hr
IPA 0.0 .0404250 .0404250 | 5.8431E-4 | .0398407 | 8.1981E-4 | .0390209 691.309 .0321078
WATER 0.0 .0195349 .0195349 .0165078 | 3.0271E-3 | 2.8449E-7 | 3.02681E-3 | 0.90345 301.778
CH40 .2103715 0.0 .2103715 | 4.69712E-4 | .2099018 .2078324 | 2.06937E-3 | 0.0399433 206.898
Mole Frac
IPA 0.0 .6742000 .1495388 .0332714 .1576168 | 3.92907E-3 | .8844850 .9986372 .8632394
WATER 0.0 .3258000 .0722630 .9399824 .0119757 | 1.36347E-6 | .0686086 130.509 .0811349
CH40 1.000000 0.0 .7781982 .0267461 .8304075 .9960696 .0469064 5.77004 .0556257
Total Flow kmol/hr .2103715 .0599600 .2703315 .0175618 .2527696 .2086525 .0441171 692.253 .0371945
Total Flow kg/hr 6.740757 2.781307 9.522064 .3475591 9.174505 6.708671 2.465834 4156242 2050210
Total Flow [/min 1416862 .0569788 .1972908 | 6.26599E-3 | .2034460 .1491465 .0559220 951.812 .0464132
Temperature K 298.1500 298.1500 297.6457 356.7714 335.7646 333.3716 349.2684 3508788 3490350
Pressure atm .8400000 .8400000 .8400000 .8400000 .8400000 .8400000 .8400000 .8400000 .8400000
Vapor Frac 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
Liquid Frac 1.000000 1.000000 1.000000 1.000000 1.000000 1.000000 1.000000 1000000 1000000
Solid Frac 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
Enthalpy cal/mol -56989.26 | -73541.50 | -60660.58 | -67152.22 | -59057.53 | -56171.54 | -72382.38 | -73605.37 | -72152.24
Enthalpy cal/gm -1778.571 | -1585.423 | -1722.154 | -3393.149 | -1627.112 | -1747.042 | -1295.019 -1225952 -1308974
Enthalpy cal/sec -3330.254 | -1224.875 | -4555.129 [ -327.5889 | -4146.652 | -3255.648 | -887.0279 | -1415375 -7454643
Entropy cal/mol-K | -57.54004 | -85.64304 | -62.61674 | -38.13481 | -61.16103 | -54.96481 | -94.19237 -1014379 -9288101
Entropy cal/gm-K -1.795760 | -1.846310 | -1.777690 | -1.926922 | -1.685066 | -1.709511 | -1.685229 -1689523 -1685032
Density mol/cc .0247461 .0175386 .0228369 .0467121 .0207073 .0233162 .0131483 .0121216 .0133563
Density gm/cc .7929208 .8135497 .8044016 .9244590 .7515921 .7496735 .7349016 7277769 .7362156
Average MW 32.04216 46.38605 35.22366 19.79053 36.29592 32.15237 55.89292 6003938 5512120
Lig Vol 60F |/min .1414208 .0572978 .1987186 | 6.02513E-3| .1926935 .1407568 .0519366 879.651 .0431401
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5.1.2. Ciclohexanona

Para la Ciclohexanona, se emplearon dos torres de destilacion y un decantador,
cada torre con un total de 20 platos con la alimentacion en el plato10,
condensador total, fase vapor — liquido libre de agua ya que de acuerdo a los
ejemplos presentados en el apéndice del capitulo 8 del libro ingenieria de
procesos de separacién de Wankat, estas son las condiciones a las cuales se
obtiene una alta pureza del componente que esta a composicion azeotrdpica
(Wankat, 2008); cada torre con una relacion de reflujo 5y 1.5 respectivamente. En
la primera torre se obtiene isopropanol a una composicion molar de 0.9987 con un
flujo de 0.03968 Kmol/h, en el decantador se logro separar el agua totalmente pura
con un flujo de 0.01909 Kmol/h, finalmente, en la segunda torre se alcanza una
pureza para la Ciclohexanona de 0.9260 moles con un flujo de 0.01421 Kmol/h. Se
realizaron dos recirculaciones en el proceso provenientes de las dos corrientes de
la dltima torre de destilacién como se puede observar en la Figura 5.2, la cual
representa el diagrama de flujo de este proceso con su respectiva Tabla de
corrientes para el sistema ternario isopropanol—-agua—ciclohexanona.
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Figura 5.2. Esquema de la simulacion para el sistema ternario isopropanol-agua—ciclohexanona
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Tabla 5.3. Tabla de corrientes para el sistema ternario isopropanol-agua—ciclohexanona

Stream ID AZEO AGENTE FM1 IPA 1 AGUA 2 CYHNONA 3 4 5
From MIXER DESTIL1 DESTIL1 DECANT DECANT DESTIL2 DESTIL2 B2 B1
To MIXER MIXER DESTIL1 DECANT DESTIL2 Bl B2 DESTIL1
Phase LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID
bstream: MIXED
Mole Flow | kmol/hr
WATER .0195349 0.0 .0195349 4.92343 .0195010 .0190933 40.7652 39.2377 1.52751 1.52748 39.2377
IPA .0404250 0.0 .0404250 .0396818 .0147892 0.0 .0147892 74.3171 .0140460 .0140460 74.3171
C6H10-01 0.0 .0142143 .0142143 | 7.6713E-08 | .0142143 0.0 .0142143 .0142143 | 2.2331E-06 | 2.233E-06 .0142143
Mole Frac
WATER .3258000 0.0 .2633655 123.919 .4020442 1000000 .0138604 .0255621 108.631 108.629 .0255621
IPA .6742000 0.0 .5450000 .9987608 .3049040 0.0 .5028431 .0484152 .9989137 .9989137 .0484152
C6H10-01 0.0 1000000 1916345 | 1.9308E-06 | .2930518 0.0 .4832965 .9260226 | 0.00158808 | 0.00158804 | .9260226
Total Flow | kmol/hr .0599600 .0142143 .0741743 .0397311 .0485046 .0190933 .0294112 .0153499 .0140613 .0140613 .0153499
Total Flow kg/hr 2781307 1395066 4176374 2385605 2635157 .3439722 2291185 1446797 .8443878 .8443878 1446797
Total Flow I/min .0569788 .0246602 .0814512 .0546358 .0531635 574.919 .0433763 .0289292 .0193385 .0177586 .0257118
Temperaturg K 2981500 2981500 2981476 3509121 3670412 2981500 2981500 4067770 3509102 2981476 2981500
Pressure atm .8400000 .8400000 .8400000 .8400000 .8400000 .8400000 .8400000 .8400000 .8400000 .8400000 .8400000
Vapor Frac 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
Liquid Frac 1000000 1000000 1000000 1000000 1000000 1000000 1000000 1000000 1000000 1000000 1000000
Solid Frac 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
Enthalpy cal/mol -73479.70 | -64794.32 | -71815.28 | -73605.94 | -67282.75 | -68267.66 | -70476.27 | -60625.57 | -73606.99 | -75989.92 | -65425.55
Enthalpy cal/gm -1584091 | -6601911 -1275473 | -1225871 | -1238456 | -3789431 | -9046836 | -6432123 | -1225757 -1265440 | -6941381
Enthalpy cal/sec -1223845 | -2558362 -1479681 | -8123457 | -9065348 | -3620719 | -5757770 | -2584993 | -2875040 | -2968116 | -2789658
Entropy cal/mol-K | -8484625 | -1346532 -9445712 | -1014417 | -7918006 | -3896565 | -1188629 -1166960 | -1014540 | -1087833 | -1303407
Entropy cal/gm-K -1829133 | -1371985 -1677603 | -1689463 | -1457446 | -2162922 | -1525809 -1238097 | -1689487 -1811539 | -1382861
Density mol/cc .0175386 960.682 .0151776 .0121199 .0152061 .0553508 .0113008 884.337 .0121185 .0131967 994.997
Density gm/cc .8135497 .9428593 .8545755 7277285 .8261166 .9971607 .8803510 .8335264 7277225 .7924685 .9378281
Average MW 4638605 9814480 5630481 6004377 5432793 1801528 7790156 9425437 6005021 6005021 9425437
Liq Vol 60F I/min .0572978 .0246645 .0819623 .0504905 .0493431 574.392 .0435992 .0257279 .0178713 .0178713 .0257279
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5.1.3. Isobutanol

Para el caso del isobutanol se emplearon para simular las mismas condiciones
que la Ciclohexanona, pues son sustancias que presentaron el mismo camino de
destilacion en el esquema de separacion y un comportamiento muy similar en el
diagrama ternario. Aqui, se exceptuaron las recirculaciones, debido a que el
sistema no simul6 cuando se realizaron las recirculaciones. En la primera torre de
destilacion se obtiene isopropanol a una composicion molar de 0.9981 con un flujo
de 0.0389812 Kmol/h, en el decantador se logré separar el agua totalmente pura
con un flujo de 0.01924 Kmol/h, finalmente en la segunda torre se alcanza una
pureza para el isobutanol de 0.999 moles con un flujo de 0.007146 Kmol/h.
Ilgualmente, se ilustra el esquema de simulacion en la Figura 5.3 con su respectiva
Tabla 5.4 de corrientes.
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Figura 5.3. Esquema de la simulacion para el sistema ternario isopropanol-agua—isobutanol
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Tabla 5.4. Tabla de corrientes para el sistema ternario isopropanol-agua—Isobutanol

Stream ID AZEO AGENTE FM1 IPA 1 AGUA 2 ISOBUT 3
From MIXER DESTIL1 DESTIL1 DECANT DECANT DESTIL2 DESTIL2
To MIXER MIXER DESTIL1 DECANT DESTIL2
Phase LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID LIQuUID LIQuUID LIQUID LIQUID
bstream: MIXED
Mole Flow | kmol/hr
WATER 0.020 0.000 0.020 0.000 0.019 0.019 0.000 0.000 0.000
IPA 0.040 0.000 0.040 0.039 0.001 0.000 0.001 0.000 0.001
ISOBU-01 0.000 0.014 0.014 0.000 0.014 0.000 0.014 0.002 0.012
Mole Frac
WATER 0.326 0.000 0.263 0.002 0.554 1.000 0.014 0.001 0.016
IPA 0.674 0.000 0.545 0.998 0.041 0.000 0.091 0.000 0.103
ISOBU-01 0.000 1.000 0.192 0.000 0.405 0.000 0.895 0.999 0.882
Total Flow | kmol/hr 0.060 0.014 0.074 0.039 0.035 0.019 0.016 0.002 0.014
Total Flow kg/hr 2.781 1.054 3.835 2.344 1.491 0.347 1.144 0.134 1.010
Total Flow I/min 0.057 0.022 0.079 0.054 0.032 0.006 0.024 0.003 0.023
Temperature K 298.150 298.150 298.148 350.920 370.117 298.150 298.150 376.150 372.099
Pressure atm 0.840 0.840 0.840 0.840 0.840 0.840 0.840 0.840 0.840
Vapor Frac 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Liquid Frac 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
Solid Frac 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Enthalpy cal/mol -73479.700 | -79870.590 | -74704.420 | -73601.990 | -70828.330 | -68267.660 | -79357.630 | -75558.000 | -75333.980
Enthalpy cal/gm -1584.091 | -1077.544 | -1444.922 | -1226.300 | -1668.455 -378.943 -1101.125 | -1019.946 | -1049.074
Enthalpy cal/sec -1223.845 -315.364 -1539.209 | -798.462 -690.974 -364.920 -349.983 -38.101 -294.250
Entropy cal/mol-K -84.846 -135.302 -94.581 -101.395 -71.945 -38.966 -130.816 -122.681 -118.665
Entropy cal/gm-K -1.829 -1.825 -1.829 -1.689 -1.695 -2.163 -1.815 -1.656 -1.652
Density mol/cc 0.018 0.011 0.016 0.012 0.018 0.055 0.011 0.010 0.010
Density gm/cc 0.814 0.804 0.813 0.728 0.770 0.997 0.804 0.720 0.724
Average MW 46.386 74.123 51.701 60.020 42.451 18.015 72.070 74.080 71.810
Lig Vol 60F |/min 0.057 0.022 0.079 0.050 0.030 0.006 0.024 0.003 0.021

95




5.1.4. Monoetilenglicol

Para el monoetilenglicol se simularon dos torres de destilacion, a 1 atm de presion,
debido a que el sistema no converge cuando la presion baja a 0.84 atm, a demas
de acuerdo al ejemplo de destilacion extractiva presentado en el apéndice del
capitulo 8 del libro ingenieria de procesos de separacién de Wankat (Wankat,
2008) esta es la mas apropiada para obtener una alta pureza de la sustancia que
esta en composicion azeotrépica con el agua; igualmente en base a este mismo
ejemplo el agente debe de ingresar a la primera torre a una temperatura de 80°C;
y ser alimentado en el plato 3, mientras que la esta tiene mezcla de IPA mas agua
es alimentada en el plato 12; la torre tiene 24 platos, una relacién de reflujo de
1.57 y un condensador total; alli se obtuvo IPA a una composicién molar de 0.9902
con un flujo de 0.00875 Kmol/h; posteriormente la mezcla proveniente del fondo de
la primera torre es alimentada en el plato 12 de una segunda torre, que tiene 24
platos, una relacion de reflujo de 15 y un condensador total, alli se obtiene
monoetilenglicol a una composicion molar de 0.60 con un flujo de 0.0311 Kmol/h;
bebido a esta composicion no es posible recircular el monoetilenglicol a la primera
torre. El esquema obtenido por medio de la simulacién se muestra en la Figura 5.4
con la Tabla 5.5 de corrientes.
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Figura 5.4. Esquema de la simulacién para el sistema ternario isopropanol-agua—monoetilenglicol
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Tabla 5.5. Tabla de corrientes para el sistema ternario isopropanol-agua—Monoetilenglicol

Stream ID AGENTE | AZEOTROP IPA 1 2 3
From Bl Bl B3 B3
To Bl Bl B3
Phase LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID
bstream: MIXED
Mole Flow | kmol/hr
WATER 3.12E-01 .0195349 6.62E+00 .0194718 9.92E+02 9.55E+02
IPA 0.0 .0404250 8.75E+02 .0316726 .0204694 .0112032
C2H60-01 .0311758 0.0 3.59E-01 .0311722 3.09E-24 .0311722
Mole Frac
WATER 1.00E+01 .3258000 7.51E+02 .2365479 .3264571 .1839269
IPA 0.0 .6742000 .9920874 .3847654 .6735429 .2157533
C2H60-01 .9999000 0.0 4.07E+01 .3786867 1.02E-22 .6003198
Total Flow | kmol/hr .0311790 .0599600 8.82E+02 .0823168 .0303906 .0519261
Total Flow kg/hr 1,935,095 | 2,781,307 | .5273971 | 4,189,005 | 1,408,864 | 2,780,141
Total Flow [/min .0301926 .0566124 .0121618 .0795059 .0313093 .0490017
Temperature K 3,531,500 | 2,981,500 | 3,551,150 | 3,648,938 | 3,533,307 | 3,756,471
Pressure atm 1,000,000 | 1,000,000 | 1,000,000 | 1,000,000 | 1,000,000 | 1,000,000
Vapor Frac 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
Liquid Frac 1,000,000 1,000,000 1,000,000 1,000,000 | 1,000,000 1,000,000
Solid Frac 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
Enthalpy cal/mol -1.08E+09 | -73528.54 | -73337.11 | -85388.44 | -71377.21 | -92565.85
Enthalpy cal/gm -1,732,988 | -1,585,144 | -1,226,765 | -1,677,942 | -1,539,682 | -1,728,900
Enthalpy cal/sec -9,315,264 | -1,224,659 | -1,797,201 | -1,952,474 | -6,025,563 | -1,335,163
Entropy cal/mol-K | -1,015,219 | -8,559,959 | -1,003,262 | -8,538,294 | -7,900,848 | -8,709,165
Entropy cal/gm-K | -1,635,761 | -1,845,374 | -1,678,233 | -1,677,834 | -1,704,297 | -1,626,656
Density mol/cc 0172111 .0176521 .0120899 .0172559 .0161776 .0176613
Density gm/cc 1,068,193 .8188152 .7227455 .8781319 .7499688 .9455930
Average MW 6,206,403 | 4,638,605 | 5978088 | 5088880 | 4,635840 | 5,354,030
Lig Vol 60F [/min .0290506 .0572978 .0111563 .0751920 .0290219 .0461701
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5.2. Solventes con una pureza inferior al 99.5%

A continuacién se muestra a partir de la Figura 5.5 hasta la Figura 5.8 los
diagramas para el o-xileno, glicerol, dietilenglicol metoxipropanolacetato
respectivamente, con sus correspondientes tablas de corrientes desde la Tabla

5.6hasta la Tabla 5.9; estos solventes al simularlos no presentaron una pureza de
IPA superior al 90%
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Figura 5.5. Esquema de la simulacion para el sistema ternario isopropanol-agua—o-xileno
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Tabla 5.6. Tabla de corrientes para el sistema ternario isopropanol-agua—o-xileno

Stream ID AGENTE AZEO FM1 AGUA 1 OXIL 2 IPA 3
From MIX DECANTAD | DECANTAD DIST1 DIST1 DESTI2 DESTI2
To MIX MIX DECANTAD DIST1 DESTI2
Phase LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID
bstream: MIXED
Mole Flow | kmol/hr
IPA 0 0.040425 0.040425 0 0.040425 | 7.2452E-08 | 0.0404249 | 0.0391289 | 0.00129605
WATER 0 0.0195349 | 0.0195349 | 0.0131535 | 0.00638142 | 4.3047E-06 | 0.00637711 | 0.00633859 | 3.8524E-05
C8H10-01 0.4136 0 0.4136 0 0.4136 0.4082287 | 0.00537125 | 0.00199764 | 0.00535127
Mole Frac
IPA 0 0.6742 0.0853641 0 0.0878029 | 1.7748E-07 | 0.7748205 | 0.8602129 | 0.1938496
WATER 0 0.3258 0.0412513 1 0.0138604 | 1.0545E-05 | 0.1222294 | 0.139348 | 0.00576205
C8H10-01 1 0 0.8733846 0 0.8983367 | 0.9999893 | 0.1029501 | 0.00043916 | 0.8003884
Total Flow | kmol/hr 0.4136 0.05996 0.47356 0.0131535 | 0.4604064 | 0.4082331 | 0.0521733 | 0.0454874 | 0.00668585
Total Flow kg/hr 43.91084 2.781307 46.69214 | 0.2369649 | 46.45518 43.34067 3114512 2.4678 0.6467119
Total Flow |/min 0.8334541 | 0.0569788 | 0.8874714 | 0.00396066 | 0.8835094 | 0.9317809 | 0.0685772 | 0.0557241 | 0.0135999
Temperature K 298.15 298.15 298.1516 298.15 298.15 410.9739 352.066 349.5688 383.7723
Pressure atm 0.84 0.84 0.84 0.84 0.84 0.84 0.84 0.84 0.84
Vapor Frac 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Liquid Frac 1 1 1 1 1 1 1 1 1
Solid Frac 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Enthalpy cal/mol -5828.22 -73478.82 | -14393.83 | -68267.66 | -12854.75 | -200.4607 | -65516.19 | -72711.58 | -15680.13
Enthalpy cal/gm -54.89651 -1584.072 | -145.9848 | -3789.431 -127.4005 | -1.888174 | -1097.506 | -1340.249 | -162.1045
Enthalpy cal/sec -669.5977 -1223.831 | -1893.428 | -249.4339 -1644.003 | -22.73186 | -949.4992 | -918.7406 -29.1208
Entropy | cal/mol-K | -107.877 -86.01931 | -104.4092 | -38.96565 | -106.2791 | -91.99745 | -91.99057 | -91.90611 | -94.58651
Entropy cal/gm-K | -1.016103 | -1.854422 | -1.058937 | -2.162922 | -1.053308 | -0.8665397 | -1.540997 | -1.69405 | -0.9778554
Density mol/cc 0.0082708 | 0.0175386 | 0.00889343 | 0.0553508 868.518 | 0.00730202 | 0.0126799 | 0.0136049 | 0.00819347
Density gm/cc 0.8780894 | 0.8135497 0.876876 0.9971607 | 0.8763381 | 0.7752299 0.756935 0.7380997 | 0.7925421
Average MW 106.1674 46.38605 98.59816 18.01528 100.9004 106.1665 59.69549 54.2523 96.72853
Lig Vol 60F I/min 0.8290198 | 0.0572978 | 0.8863176 | 0.00395703 | 0.8823606 | 0.8182551 | 0.0641055 | 0.0517192 | 0.123862
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Figura 5.6. Esquema de la simulacion para el sistema ternario isopropanol-agua—glicerol
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Tabla 5.7. Tabla de corrientes para el sistema ternario isopropanol-agua—glicerol

Stream ID AGENTE | AZEOTROP IPA 1 2 3
From B1 B1 B3 B3
To B1 B1 B3
Phase LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID
Substream: MIXED
Mole Flow kmol/hr
WATER 3,1179E-6 | .0195349 | 4.40319E-6 | .0195336 | 8.9527E-3 | .0105809
IPA 0.0 .0404250 | 4.64844E-4 | .0399601 .0214379 .0185222
C3H80-01 .0311758 0.0 4.8110E-11 | .0311758 | 2,3826E-49 | .0311758
Mole Frac
WATER 1,0E-4 .3258000 | 9.38351E-3 | .2154377 .2945870 .1755333
IPA 0.0 .6742000 .9906164 .4407224 .7054130 .3072742
C3H80-01 .9999000 0.0 1.02525E-7 | .3438399 7,84E-48 .5171925
Total Flow kmol/hr .0311790 .0599600 | 4.69247E-4 | .0906697 .0303906 .0602790
Total Flow kg/hr 2,871190 2,781307 .0280145 5.624483 1.449621 4.174862
Total Flow [/min .0389524 .0566124 | 6.40967E-4 | .0968375 .0321018 .0663435
Temperature K 353,1500 298,1500 350.7811 360.5452 349.0711 370.1463
Pressure atm .8400000 .8400000 .8400000 .8400000 .8400000 .8400000
Vapor Frac 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
Liquid Frac 1,000000 1,000000 1.000000 1.000000 1.000000 1.000000
Solid Frac 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
Enthalpy cal/mol | -1,5681E+5 | -73528.54 | -73523.80 | -1.0043E+5 | -71749.06 | -1.1468E+5
Enthalpy cal/gm -1702,870 | -1585,144 | -1231.533 | -1618.925 | -1504.189 | -1655.834
Enthalpy cal/sec -1358,129 | -1224,659 | -9.583563 | -2529.338 | -605.6953 | -1920.302
Entropy cal/mol-K | -138,0890 | -85,59959 | -100.7876 | -96.92016 | -81.58293 | -104.7271
Entropy cal/gm-K | -1,499544 | -1,845374 | -1.688205 | -1.562406 | -1.710352 | -1.512110
Density mol/cc .0133406 .0176521 .0122015 .0156051 .0157782 .0151431
Density gm/cc 1,228501 .8188152 .7284447 .9680270 .7526157 1048799
Average MW 92,08731 46,38605 59.70106 62.03263 47.69951 69.25891
Lig Vol 60F [/min .0380369 .0572978 | 5.92611E-4 | .0947421 .0299626 .0647795
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Figura 5.7. Esquema de la simulacién para el sistema ternario isopropanol-agua—dietilenglicol
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Tabla 5.8. Tabla de corrientes para el sistema ternario isopropanol-agua—dietilenglicol

Stream ID AGENTE | AZEOTROP IPA 1 2 3
From B1 Bl B3 B3
To B1 Bl B3
Phase LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID
bstream: MIXED
Mole Flow | kmol/hr
WATER 0.31179 .0195349 0.468057 .0195334 871.453 .0108188
IPA 0.0 .0404250 45.9209 .0399658 .0221297 .0178360
C4H10-01 .0311758 0.0 0.00034369 | .0311758 | 8.4601E-33 | .0311758
Mole Frac
WATER 10 .3258000 .0100897 .2154219 .2825331 .1808244
IPA 0.0 .6742000 .9899028 .4407585 .7174669 .2981084
C4H10-01 .9999000 0.0 0.740883 .3438196 | 2.7428E-31 | .5210672
Total Flow | kmol/hr .0311790 .0599600 46.3893 .0906751 .0308442 .0598308
Total Flow kg/hr 3308491 2781307 .0276812 6062117 1486902 4575214
Total Flow [/min .0518430 .0566124 63.3289 .1128602 .0329761 .0807605
Temperature K 3531500 2981500 3507727 3605355 3490836 3704555
Pressure atm .8400000 .8400000 .8400000 .8400000 .8400000 .8400000
Vapor Frac 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
Liquid Frac 1000000 1000000 1000000 1000000 1000000 1000000
Solid Frac 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
Enthalpy cal/mol |-1468900000| -73528.54 [ -73519.95 | -96983.35 | -71823.49 |-1096900000
Enthalpy cal/gm -1384254 | -1585144 | -1232074 | -1450644 | -1489905 -1434410
Enthalpy cal/sec -1272164 | -1224659 | -9473720 | -2442771 | -6153733 -1822981
Entropy cal/mol-K | -1613098 | -8559959 | -1007368 | -1048306 | -8237246 | -1163242
Entropy cal/gm-K -1520173 | -1845374 | -1688184 | -1568022 | -1708733 -1521191
Density mol/cc .0100235 .0176521 .0122085 .0133904 .0155891 .0123473
Density gm/cc 1063624 .8188152 .7285056 .8952251 .7515037 .9441929
Average MW 1061128 4638605 5967168 6685536 4820675 7646918
Liq Vol 60F I/min .0520932 .0572978 58.5532 .1088055 .0307708 .0780346
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Figura 5.8. Esquema de la simulacion para el sistema ternario isopropanol-agua—metoxipropanolacetato
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Tabla 5.9. Tabla de corrientes para el sistema ternario isopropanol-agua—metoxipropanolacetato

Stream ID AGENTE | AZEOTROP IPA 1 2 3
From B1 Bl B3 B3
To B1 Bl B3
Phase LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID
ubstream: MIXED
Mole Flow kmol/hr
WATER 3.12E-01 .0195349 1.05E+02 .0184877 8.75E+02 9.74E+02
IPA 0.0 .0404250 .0101065 .0303184 .0216411 8.68E+02
C6H12-01 .0311758 0.0 4.50E+01 .0307257 6.44E-08 .0307257
Mole Frac
WATER 1.00E+01 .3258000 .0904958 .2324562 .2879006 .1981675
IPA 0.0 .6742000 .8707255 .3812113 .7120994 .1765784
C6H12-01 .9999000 0.0 .0387786 .3863325 2.12E-06 .6252541
Total Flow kmol/hr .0311790 .0599600 .0116070 .0795319 .0303906 .0491412
Total Flow kg/hr 4,120,244 | 2,781,307 .6857715 6,215,780 | 1,458,172 | 4,757,608
Total Flow [/min .0759105 .0566124 .0154085 .1234878 .0325627 .0923332
Temperature K 3,531,500 | 2,981,500 | 3,551,537 | 3,658,215 | 3,533,516 | 3,800,258
Pressure atm 1,000,000 | 1,000,000 | 1,000,000 | 1,000,000 | 1,000,000 | 1,000,000
Vapor Frac 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
Liquid Frac 1,000,000 | 1,000,000 | 1,000,000 | 1,000,000 | 1,000,000 | 1,000,000
Solid Frac 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
Enthal py cal/mol -1.55E+09 | -73528.54 | -75940.49 | -1.03E+09 | -71610.20 | -1.22E+09
Enthal py cal/gm -1,174,057 | -1,585,144 | -1,285,334 | -1,316,986 | -1,492,474 | -1,258,570
Enthalpy cal/sec -1,343,723 | -1,224,659 | -2,448,459 | -2,273,915 | -6,045,231 | -1,663,273
Entropy cal/mol-K | -1,705,262 | -8,559,959 | -9,683,535 | -1,090,744 | -8,151,529 | -1,258,987
Entropy cal/gm-K | -1,290,417 | -1,845,374 | -1,638,990 | -1,395,625 | -1,698,912 | -1,300,406
Density mol/cc 6.85E+02 .0176521 .0125548 .0107341 .0155549 8.87E+02
Density gm/cc .9046275 .8188152 .7417672 .8389198 .7463392 .8587746
Average MW 1,321,481 | 4,638,605 | 5,908,232 | 7,815,451 | 4,798,088 | 9,681,495
Lig Vol 60F [/min .0712004 .0572978 .0141995 .1142986 .0301599 .0841387
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CONCLUSIONES

De acuerdo a las simulaciones realizadas los solventes que presentaron una
pureza superior al 90% en moles fueron el metanol, la ciclohexanona, el
Isobutanol y el monoetilenglicol, cada uno de estos pertenece a un grupo de
separacion diferente, sin embargo para el caso del Isobutanol y la ciclohexanona
ambos pertenecen al grupo 2 correspondiente a azedtropos binarios con
separacion liquido — liquido, pero con la ciclohexanona se obtiene un mayor flujo
de IPA puro y una pureza mayor, respecto al Isobutanol.

La ciclohexanona fue el mejor solvente, present6 la mas alta pureza de IPA 0.9988
en moles, con un mayor flujo del mismo 0.0396818 Kmol/h; el segundo solvente
que presentd una alta pureza de IPA fue el metanol con 0.9986 en moles, aunque
el flujo de IPA para este no fue muy significativo 0.00691309 Kmol/h; finalmente, el
solvente con el que se obtuvo un segundo mayor flujo de IPA fue con él O xileno
0.0391289 Kmol/h, sin embargo la pureza de IPA lograda no fue muy
representativa 0.8602 en moles.
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6. PRUEBAS DE LABORATORIO Y RESULTADOS

RESUMEN

En este capitulo se muestran las pruebas experimentales de los agentes de
arrastre que presentaron mejores resultados en la simulacién, siendo estos,
ciclohexanona, metanol y monoetilenglicol; se parti6 de una mezcla IPA-Agua a
una composicion de 0.8233 en peso de IPA. Durante cada uno de los ensayos se
tomaron muestras para analizar la pureza de IPA obtenida por densidad y por
medio de la prueba de Karl Fischer.

6.1. PRUEBAS DE LABORATORIO

Teniendo en cuenta la simulacién de cada uno de los agentes, se seleccionaron
inicialmente los que lograron una pureza de IPA superior al 90% en moles y de los
cuales el flujo obtenido fuera superior entre ellos. Con este criterio, se eligieron, la
Ciclohexanona, el metanol, el isobutanol y el monoetilenglicol, sin embargo, el
isobutanol no se tomé en cuenta para las pruebas experimentales, pues presenta
el mismo comportamiento que la Ciclohexanona, perteneciendo asi al mismo
grupo, por esta razon, se decidié trabajar con uno de los dos, escogiéndose asi la
ciclohexanona por ser mas econOmica en el andlisis preliminar realizado
previamente, por presentar reciclos en la simulacién y por obtener mayor flujo de
IPA. En estos procesos se utilizd6 el montaje de una torre de destilacion en
vidrieria de la universidad EAFIT, la cual se adecud con un aislamiento térmico
con el fin de evitar pérdidas de calor, como se puede apreciar en la Figura 6.1.

Para los tres procesos, se trabajoé con una mezcla de IPA-agua, proporcionada por
la empresa Invesa S.A con una densidad de 0.825 g/ml.
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Figura 6.1. Montaje de la torre de destilacion en vidrieria

6.1.1. Ciclohexanona.

Se mezclaron en un beaker 2784 ml de IPA-agua con 1217 ml de Ciclohexanona,
midiéndose su densidad que alcanz6 un valor de 0.86 g/ml. Esta mezcla se vertid
a la torre de destilacion de vidrio, donde se inici6 el proceso de destilacion que
terminé cuando se logré un volumen de 2551 ml. Sin embargo, este valor no fue
alcanzado, teniendo pérdidas de 186 ml, esto se debe a la volatilidad que tiene la
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ciclohexanona, siendo esta sustancia mas volatili comparado con las otras dos
trabajadas; también a la prueba realizada a nivel de laboratorio, donde los equipos
presentan mas fugas pero se espera que si el ensayo se realiza a nivel de
produccién los equipos se encuentren mas sellados y sea posible evitar este tipo
de pérdidas. Se tomaron muestras periddicas tanto del balén como del destilado
para analisis de pureza obtenida. Este proceso anterior se realizé por 5 veces para
lograr un buen volumen para decantacion. Luego, la cantidad sobrante del balén
de cada destilacion, se trasladé a un decantador de vidrio donde se dejo reposar
por 24 horas para lograr una separacion de fases, ya que esta sustancia presenta
equilibrio liquido-liquido. Sin embargo, este equilibrio no se logrd en este punto,
sometiendo 4000 ml del decantador a destilacion, alcanzado Unicamente 26 ml de
destilado. Estos 26 ml se obtuvieron logrando el equilibrio, puesto que en la
probeta se observa la presencia de dos fases, tal como se evidencia en la Figura
6.2, esto se debe a que la Ciclohexanona se concentré en la parte superior del
vapor y cuando se condensaba causaba la formacién de una segunda fase liquida
que puede ser decantada y recirculada a la torre como un reflujo; esto debido a
que los limites de destilacion se pueden cruzar, ya que la Ciclohexanona divide o
separa la fase en regiones y por lo tanto las dos fases liquidas pueden caer en
diferentes areas de destilacion. (Lei et al, 2005). En todo el proceso, se
recogieron muestras para realizar el andlisis de pureza correspondiente.
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Figura 6.2. Separacion de fases a partir de la segunda destilacion

6.1.2. Metanol

Se inici6 mezclando 2628,2108 ml de IPA-agua con 1371,789 ml de metanol, se
midié su densidad para verificar por medio de los datos de la simulacion si
coincidia con la densidad de la mezcla, logrando asi un valor de 0,815 g/ml. Esta
mezcla, se trasladd a la torre, dando inicié a la destilacién, la cual culmin6 cuando
se obtuvo un volumen esperado de destilado, correspondiente a 2408,72 ml de
IPA. Mientras transcurria el proceso, se tomaban muestras para hacer lectura de
densidad y para ser enviadas a andlisis y observar la presencia y pureza de IPA.
Lo restante del balén (1591.28 ml) se destilé hasta lograr un volumen de 1316.99
ml de destilado. Sin embargo, este valor no fue alcanzado, teniendo pérdidas de
179.99 ml, esto se ocasiono por las mismas razones de la Ciclohexanona,
anteriormente redactadas. En esta ultima destilacién se tom6 muestra del balon y
muestras periddicas para analizar |o obtenido.

6.1.3. Monoetilenglicol

Inicialmente se vertieron 3000 ml de la mezcla IPA-agua al balén de la torre de
destilacion y se comenzé el proceso. Al mismo tiempo, se calentaba en una
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plancha monoetilenglicol hasta lograr 80 °C. Cuando se alcanzé la primera gota
destilada, 163,865 ml/min de monoetilenglicol se bombearon a la torre por medio
de una bomba peristéltica a 100 RPM, estos RPM se determinaron realizando
pruebas de bombeo midiendo cantidades y tiempos para calcular un flujo,
correspondiente a 124,7401 ml/min. Se hizo uso de esta cantidad de agente, ya
que, segun el libro de ingenieria de procesos de separacion (Wankat, 2008), se
acostumbra a usar 15,10, 20 o hasta 30 veces mas solventes que la alimentacion.
El proceso culmind cuando se alcanzaron 2749.48 ml de destilado de IPA. Al igual
que los procesos anteriores se tomaron muestras periédicas con el mismo
objetivo. Con lo restante del balon se siguié el mismo procedimiento que el
metanol hasta alcanzar un volumen 158,345 ml.

6.2. RESULTADOS

6.2.1. Densidad

Del libro manual del ingeniero quimico de Perry y otros fue obtenida la pureza en
moles de IPA, mediante una lectura o interpolacion que dependia segun la
temperatura y la densidad de la muestra (Perry et al., 1992).

A continuaciéon en la Tabla 6.1 hasta la Tabla 6.3 se reportan los resultados
obtenidos para el metanol, monoetilenglicol y ciclohexanona respectivamente,
divididos por muestras en probetas organizadas a medida que transcurre el
proceso para estos tres agentes de arrastre con respecto a la lectura de la
densidad.

Tabla 6.1. Moles de IPA obtenidas con metanol a partir de la densidad

Metanol
ra Destilacion da Destilacion

Volumen | Tiempo |Densidad | Temperatura | % Peso | % moles Volumen| Tiempo | Densidad | Temperatura |% Peso|% moles
Muestra | =iy | Minutos)| (@/mi) (C) detPA | detpa | MUeSUa | | (Minutos)|  (a/mi) (c) delPA | de IPA
Muestra 1 254 43.0833 0.8 27 91.97 77.4280 | Muestra 1 254 15.2333 0.807 29 88.58 | 69.9076
Muestra 2 262 51.7500 0.8 29 91.43 76.1636 | Muestra 2 252 24.9000 0.81 29 87.36 | 67.4264
Muestra 3 252 60.0000 0.8 30 91.16 75.5413 | Muestra 3 252 50.1667 0.815 29 85.32 | 63.5129
Muestra 4 254 85.0500 0.802 30 90.36 73.7350 | Muestra 4 100 68.0000 0.83 26 80.02 | 54.5352
Muestra 5 250 93.4167 0.802 28 89.83 72.5685
Muestra 6 252 101.7833 0.805 29 89.4 71.6391

En la Tabla 6.1 se evidencia que en la primera destilacion la pureza de IPA
disminuye a medida que transcurre la destilacion, lo que coincide con el protocolo
de un proceso de destilacion ya que, la volatilidad del agente de arrastre permite
qgue este se concentre en unos puntos mas que en otros mientras transcurre el
proceso. Para el caso de la segunda destilacion, se observa que se empieza con
un valor alto de pureza de IPA, lo que no coincide con lo que se habia planteado,
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donde la segunda destilacién consistia en la separacion del metanol; sin embargo
se observa que la separacion de IPA termina en esta destilacion en la probeta 2,
ya que la composicion en moles de IPA alcanza el punto azeotropico; por lo tanto,
la separacién del agua con el metanol comienza a partir de este punto.

Tabla 6.2. Moles de IPA obtenidas con monoetilenglicol a partir de la densidad

Monoetilenglicol
ra Destilacién 2da Destilacion
Muestra Volumen | Tiempo | Densidad | Temperatura | % Peso | % moles Muestra Volumen | Tiempo | Densidad | Temperatura | % Peso|% moles
(ml) (Minutos)|  (g/ml) (°C) deIPA | delPA (ml) | (Minutos) (g/ml) (°C) de IPA| delPA

Muestra 1 261 30.0833 0.805 28 89.68 | 72.2426 | Muestra 1 166 25.7333 0.865 26 65.39 | 36.1373
Muestra 2 255 37.6333 0.81 30 87.08 | 66.8722
Muestra 3 255 45.3833 0.81 30 87.08 | 66.8722
Muestra 4 260 53.0333 0.81 30 87.08 | 66.8722
Muestra 5 256 60.0000 0.81 30 87.08 | 66.8722
Muestra 6 295 69.4500 0.81 30 87.08 | 66.8722
| Muestra 7 295 78.2667 0.81 30 87.08 | 66.8722
Muestra 8 295 87.3500 0.81 29 87.36 | 67.4264
Muestra 9 260 96.6167 0.81 30 87.08 | 66.8722
Muestra 10 256 101.5500| 0.815 30 85.04 | 62.9974

En la Tabla 6.2, se observa que en la primera destilacion en la probeta 1, se
obtiene IPA a una composicibn mayor que la azeotrépica, esto se debe a que al
comienzo el agente de arrastre estd mas concentrado y a que este tiene un punto
de ebullicion mayor (191.34°C) que el del IPA y el agua que se estan separando;
por lo tanto, el agua tiene volatilidad reducida y se siente atraida por el
monoetilenglicol, entonces el IPA se vuele relativamente més volatil y es sencillo
sacarlo en el destilado (Wankat, 2008).

Por otra parte, en la seccion superior de la columna, el solvente relativamente no
volatil se elimina y se produce IPA con un alto grado de pureza como destilado; en
la seccién intermedia estan presentes grandes cantidades del solvente y la mezcla
de IPA mas agua se separa uno de otro, por lo tanto la concentracion de solvente
en esta seccion es muy alta (Wankat, 2008).

Como se puede apreciar en esta misma tabla para la primera destilacién la pureza
de IPA disminuye a medida que transcurre la destilacion, alcanzando una
composicién cercana a la azeotropica, porque cierta cantidad de agua alcanza a
llegar a la seccién superior, donde se encuentra el IPA y por la poca cantidad de
solvente en esta seccion el agua no se alcanza a separar y sale en el destilado.

En el producto de fondo que tedricamente contiene Unicamente monoetilenglicol y
agua, proveniente de la primera destilacién es enfriado y destilado nuevamente,
haciendo referencia a la segunda destilacidn; respecto a esta, se observa que la
pureza de IPA disminuyd significativamente y solo hay una muestra reportada, ya
que esta destilacion es muy corta porque el agua es apreciablemente mas volatil
que el monoetilenglicol (Wankat, 2008).
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Tabla 6.3. Moles de IPA obtenidas con ciclohexanona a partir de la densidad

Ciclohexanona
1ra Destilacion
Muestra Volumen Ti.empo Densidad | Temperatura | % Peso| % moles
(ml) (Minutos)| (g/ml) (°C) de IPA | delPA
Muestra 1 252 42.6000 0.82 30 83.000 | 59.3870
Muestra 2 256 56.3000 0.82 28 83.544 | 60.3255
Muestra 3 256 70.3333 0.82 28 83.544 | 60.3255
Muestra 4 258 84.0333 0.82 28 83.544 | 60.3255
Muestra 5 252 98.4667 0.82 30 83.000 | 59.3870
Muestra 6 256 113.0000 0.82 29 83.272 | 59.8541
Muestra 7 280 128.5000 0.82 29 83.272 | 59.8541
Muestra 8 284 144.0333 0.82 29 83.272 | 59.8541
Muestra 9 229 162.2333 0.8 29 91.388 | 76.0663
Producto de fondo 1223 195.4333 0.935 24 36.6875| 14.7885

En la Tabla 6.3 se observa que el porcentaje de pureza de IPA no es muy variable
durante la destilacién y no supera el punto azeotrépico, unicamente en la probeta
9 que corresponde a la ultima muestra de esta destilacién donde se alcanza un
valor 9 puntos superior al azeotrépico, esto se debe a que el agente de arrastre no
lograba tener efecto entre la mezcla en un periodo de tiempo corto, su
comportamiento y formacion de un azeétropo con la mezcla se logra a una
determinada temperatura. Es de aclarar que hasta la probeta 9 de la primera
destilacion se logro el volumen total de destilado calculado previamente por medio
de un balance de masa. Finalmente, el dato obtenido en el balén muestra una
pureza de IPA pequenfia, lo que expresa que se logré en el destilado separar cierta
cantidad de IPA dejando asi, la Ciclohexanona y el agua al final, porque si es
comparada con la densidad de la Ciclohexanona que es de 0.94 g/ml este valor es
muy cercano a 0.935 g/ml.

6.2.2. Karl Fischer

Se realizé la prueba de Karl Fischer a las muestras mas representativas en la
empresa Invesa S.A, obteniéndose asi los resultados que se presentan a
continuacion.

Tabla 6.4. Porcentaje de agua obtenido con metanol a partir de Karl Fischer
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Metanol
1ra Destilacion 2da Destilacion

Muestra Volumen | Tiempo | % moles Muestra Volumen | Tiempo | % moles
(ml) (Minutos)| de H,O (ml) (Minutos)| de H,O

Muestra 1 254 43.0833 3.1427 Muestra 1 254 15.2333 | 25.8346
Muestra 2 262 51.7500 2.1536 Muestra 2 252 24.9000 | 28.8791
Producto de fondo 105.5333 | 21.5350 Muestra 4 100 68.0000 | 17.5070
Producto de fondo | - 75.4000 | 50.3560

En la Tabla 6.4, se observa que para el caso de la primera destilacion con metanol
los porcentajes de agua son bajos; lo que indica que hay presencia en una
concentracion alta de alguna o de las dos sustancias de la mezcla. En la segunda
destilacion se tomaron las muestras con menor porcentaje de IPA en moles,
debido a que se habia planteado que esta destilacion se separaba el agua y el
metanol.

Respecto al monoetilenglicol esta prueba se realizd a algunas muestras, debido a
que a partir de la probeta 2 hasta la 7 las densidades fueron las mismas, como se
observa en la Tabla 6.2. Aunque los resultados obtenidos no fueron los mejores
con respecto al objetivo planteado, debido a que solo en la primera probeta se
alcanzo6 una pureza de IPA superior a la azeotrépica; se realizé esta prueba con el
fin de corroborar los datos obtenidos por densidades

Tabla 6.5. Porcentaje de agua obtenido con monoetilenglicol a partir de Karl Fischer

Monoetilenglicol
1ra Destilacion 2da Destilacion

Muestra Volumen | Tiempo | % moles Muestra Volumen | Tiempo | % moles

(ml) (Minutos)| de H,O (ml) [(Minutos)| de H,0

Muestra 1 261 30.0833 [ 23.9281 Muestra 1 166 25.7333 | 69.4544

Muestra 2 255 37.6333 [ 25.5692 Producto de fondo 35.2500 | 33.7776
Muestra 4 260 53.0333 | 27.8740
Muestra 8 295 87.3500 [ 30.2978
Muestra 9 260 96.6167 | 30.1372
Muestra 10 256 101.5500 | 31.4992
Producto de Fondo 110.9500 | 49.6327

En la Tabla 6.5 se observa que en la primera destilacion con monoetilenglicol la
primera probeta es la que presenta menor porcentaje de humedad, lo que
corrobora una concentracion alta de alguna o de las dos sustancias de la mezcla;
sin embargo este porcentaje no tiene gran variacion numérica entre muestras. En
la segunda destilacibn la muestra con mayor porcentaje de humedad es
consistente, en esta destilacion se separaba el agua y el monoetilenglicol.
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Tabla 6.6. Porcentaje de agua obtenido con ciclohexanona a partir de Karl Fischer

Ciclohexanona
r ilacion 2da Destilacié
Muestra Volumen| Tiempo | % moles Muestra Volumen | Tiempo | % moles
(ml) (Minutos)| de H,0 (ml) (Minutos)| de H,O
Muestra 1 252 42.6000 | 45.6093 | Muestra 1 parte inferior 26 117.0000  -—-
Muestra 9 229 162.2333 | 16.9827 | Muestra 1 parte superior 26 117.0000 | 80.9843
Producto de fondo 1223 195.4333 | 20.0433 Producto de fondo 3974 | 183.0000| 3.0920

En la Tabla 6.6 se observa que en la primera destilacion, la probeta 9 es la que
presenta menor cantidad de agua, lo que expresa que en esta probeta hay mas
cantidad de IPA o del agente de arrastre empleado y la probeta 1 contiene el valor
mas alto en porcentaje de agua, lo que determina que inicialmente cierta cantidad
de agua empez6 a evaporarse y a salir por el destilado, disminuyéndose su valor a
través del tiempo. En el caso de la segunda destilacion, el dato del destilado
inferior que corresponde a la fase inferior obtenida en el destilado no se reporta,
debido a la incoherencia de datos de lectura, es decir, se repitié varias veces el
procedimiento lograndose cada vez un dato que difiere mucho del anterior y para
el destilado superior se obtuvo agua a una pureza significativa, lo que expresa que
la formacion de la segunda fase con el agente de arrastre era agua, siendo esto
l6gico puesto que la separacion del agente y del agua se debe lograr en la
segunda destilacion. Finalmente, analizando el dato de la tabla del balén, este
contiene una pequefa cantidad de agua, lo que determina que en este punto ya
mucha cantidad del agua de la mezcla se habia destilado, sea en la primera,
segunda destilacion o ambas.

CONCLUSIONES

Segun las pruebas experimentales, el agente que no presento pérdidas teniendo
como base los célculos de volumen fue el monoetilenglicol, una de las razones es
qgue esta sustancia es relativamente no volatil si se compara con el metanol y la
Ciclohexanona. También, cabe agregar que esta ultima no cumpli6 con el
procedimiento que se tenia estudiado tedricamente, puesto que no presento
equilibrio liquido-liquido en la decantacion.

Una de las ideas de estas pruebas fue trabajar diferentes comportamientos de la
mezcla con la adicion de un agente, este fue uno de los motivos por los cuales no
se trabaj6é con Isobutanol puesto que presentaba el mismo comportamiento de la
Ciclohexanona.

Para los tres solventes trabajados la pureza obtenida de IPA por medio de la
densidad supera la composicion azeotrdpica con valores en moles de 72.2426%,
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76.0663% y 77.4280% para el monoetilenglicol, ciclohexanona y metanol
respectivamente; mientras que el solvente que presento un menor porcentaje de
agua en una de las muestras tomadas fue el metanol con un valor de 2.1536%, lo
cual indica que hay presencia en una concentracion alta de alguna o de las dos
sustancias de la mezcla, seguido por la ciclohexanona 20.0433% y por ultimo el
monoetilenglicol con 23.9381%.
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7. ANALISIS DE RESULTADOS

RESUMEN

En este capitulo, se comparan los resultados obtenidos por los costos obtenidos
por los célculos de la regla de la palanca en el camino de destilaciéon con los
costos obtenidos por medio de la simulacion; por otra parte se realiza una
comparacion de la pureza obtenida por medio de la densidad y la prueba de Karl
Fischer para el metanol el monoetilenglicol y la ciclohexanona.

7.1. ANALISIS DE RESULTADOS

7.1.1. Analisis por costos

A continuacién en la Tabla 7.1 se muestran los costos preliminares obtenidos por
los calculos de la regla de la palanca en el camino de destilacion y en la Tabla 7.2
se observan los costos determinados por la simulacién.

Tabla 7.1. Costos preliminares obtenidos por los calculos de la regla de la palanca en el camino de

destilacion
. . . Costo
Alternativa Flujo Costo Flujo Costo Flujo IPA Costo IPA incineracion | Costo total
solvente solvente desechos | desechos (Kg/h) ($/Kg) (§Kq)
Nula - - - - 2,5 - 1200 3000
O-xileno 0,636152664 3350 19,97136532 0,5 0,369939278 1070 -- 1.745,26
Ciclohexanona | 0,145133782 5620 0,545806994 0,5 2,416385349 1070 1.769,61
Isobutanol 0,079466567 3020 0431601573 0,5 2,403869203 1070 2.331,94
Metanol 0,016602858 1280 0 0,5 2,559198849 1070 2.717,09
Tabla 7.2. Costos obtenidos por la simulacién (ASEI, 2013)%*
. Flio | Costo | Fiujo | FlujoIPA |CostoiPa| oSt
Alternativa incineracion | Costo total
solvente | solvente | desechos| (Kg/h) ($/Kg)
($/Kg) *
Nula -- -- -- 2,5 -- 1200 3000
Isobutanol 1,0535923 3020 1,0097199 | 2,3423803 1070 1500 2.190,08
Ciclohexanona | 1,3950596 5620 0 2,3844794 1070 1500 5.288,84
Glicerol 2,8713932 1350 4,7641679 | 0,0279322 1070 1500 10.992,75
Monoetilenglicol | 1,9350245 2830 4,1885056 | 0,5259293 1070 1500 11.196,13
Metanol 6,7407657 1280 2,0499694 | 0,4154076 1070 1500 11.258,65
Dietilenglicol 3,3083759 3660 6,0615261 | 0,0275939 1070 1500 21.171 42
O-xileno 43,907776 3350 0,6739564 | 2,4674676 1070 1500 145.461,79
Metoxipropanol
acetato 54,661376 4975 6,2598668 | 0,6859155 1070 1500 280.596,22
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En la Tabla 7.1 y la Tabla 7.2 se evidencia que los costos de la simulacion son
mas altos que los costos preliminares obtenidos por los calculos de la regla de la
palanca en el camino de destilacion, debido a que los flujos de solvente requerido
son mas altos, al igual que el flujo de desechos, ya que, en la simulacién no fue
posible alcanzar todas las recirculaciones planteadas en los diagramas de
blogues. Ademas, los desechos generados en la misma se tratan por incineracion,
que es un método mas costoso respecto al de tratamiento de aguas empleado
para tratar los desechos obtenidos en los diagramas de bloques. Por otra parte, se
recupera mayor cantidad de IPA en estos diagramas de bloques, exceptuando el
o-xileno, sin embargo, este no tuvo una pureza muy alta en la simulacion y el
costo de la simulacién es el segundo mas alto con respecto a los otros agentes. A
pesar de todos los factores anteriormente mencionados, se observa que el costo
del Isobutanol es mayor por regla de la palanca que por la simulacién.

Aunque el precio de un agente sea mas econémico que otros, no es un factor
significativo en el costo total para cualquiera de los dos procesos.

Con respecto a los agentes modelados por destilacion extractiva, analizando los
costos determinados por la simulacion, el glicerol y el monoetilenglicol son los mas
econodmicos, siendo este ultimo el que se requiere en menor cantidad para la
separacion; también tiene el menor flujo de desechos comparados con los demas
solventes de destilacién extractiva.

7.1.2. Analisis de pureza

A Continuacién en la Tabla 7.3 hasta la Tabla 7.5 se muestran para cada método
de andlisis de pureza los resultados obtenidos para el metanol, el monoetilenglicol
y la ciclohexanona.

Tabla 7.3. Resultados de los andlisis de pureza para el metanol

Metanol
1ra Destilacién 2da Destilacion

Volumen| Tiempo % moles de | % moles de Volumen| Tiempo % moles de | % moles de

Muestra (ml) (Minutos) IPA _por Hzo_por Karl Muestra (mi) (Minutos) IPA _por Hgo_por Karl
densidad Fischer densidad Fischer
Muestra 1 254 43.0833 77.4280 3.1427 Muestra 1 254 15.2333 69.9076 25.8346
Muestra 2 262 51.7500 76.1636 2.1536 Muestra 2 252 24.9000 67.4264 28.8791
Producto de fondo | --—-- 1055333 - 21.5350 Muestra 4 100 68.0000 54.5352 17.5070
Producto defondo |  ----- 754000 | - 50.3560

Como se observa en la Tabla 7.3 para la primera destilacidn comparando la
densidad con los resultados obtenidos por Karl Fischer se afirma que en este caso
se obtuvo IPA a una concentracién alta, ya que el porcentaje de humedad es un
valor pequefo. En cuanto al balén de la primera destilacion, se observa que hay
un porcentaje de agua mas alto que en las muestras del destilado, lo cual es
coherente con lo que se habia plateado, donde después de la primera destilacién
se obtenia agua con el agente de arrastre como producto de fondo.
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Con respecto a la segunda destilacién los resultados por Karl Fischer coinciden
con lo obtenido por densidad puesto que en este punto inicia la separacion del
agua con el metanol. En las muestras destiladas para este segundo ensayo se
obtiene poca agua, lo que confirma que el producto del destilado es IPA con el
metanol y por densidad se puede apreciar el porcentaje en moles de IPA.

Tabla 7.4. Resultados de los andlisis de pureza para el monoetilenglicol
Mo noetilenglicol

1ra Destilacién 2da Destilacion
Volumen| Tiempo % moles de | % moles de Volumen | Tiempo % moles de | % moles de
Muestra ) | (Minutos) IPA por | H20 por Karl Muestra ml) | (Minutos) IPA por | H20 porKarl
densidad Fischer densidad Fischer
Muestra 1 261 30.0833 72.2426 23.9281 Muestra 1 166 25.7333 36.1373 69.4544
Muestra 2 255 37.6333 66.8722 25.5692 Producto de fondo 35.2500 33.7776
Muestra 4 260 53.0333 66.8722 27.8740
Muestra 8 295 87.3500 67.4264 30.2978
Muestra 9 260 96.6167 66.8722 30.1372
Muestra 10 256 101.5500 62.9974 31.4992

Productode Fondo| - |1109500]  —- 49.6327
Como se puede apreciar en la Tabla 7.4, comparando los resultados de la primera
destilacion por la densidad y la prueba de Karl Fischer, en ambos casos no se
presentan grandes variaciones entre una muestra y otra, sin embargo, el
porcentaje mas alto se encontrd en la primera muestra; con lo que se verifica que
la mayor cantidad de IPA en moles se obtiene en la primera probeta; en cuanto al
balén de la primera destilacion el valor generado a partir de la prueba de Karl
Fischer confirma que alli se encuentra una mezcla del monoetilenglicol y agua,
con pequenas trazas de IPA; igualmente sucede con el balén de la segunda
destilacion, con lo que se concluye que el IPA se destilo completamente;
finalmente la probeta de la segunda destilacion es la muestra con menor
porcentaje de IPA en moles respecto a las demas por medio de los analisis, Por lo
tanto se valida, que la primera destilacion separo el IPA del monoetilenglicol y el
agua y en la segunda destilacién separo el agua debido a los resultados de
humedad reportados por Karl Fischer, sin embargo, el agua de esta destilacion
contiene trazas de IPA.

Tabla 7.5. Resultados de los andlisis de pureza para la ciclohexanona
Ciclohexanona

1ra Destilacién 2da Destilacion
Volumen| Tiempo % moles de | % molesde Volumen| Tiempo % moles de | % moles de
Muestra (ml) | (Minutos) IPA Por H20 por Karl Muestra (ml) | (Minutos) IPA Por H20 por Karl
densidad Fischer densidad Fischer
Muestra 1 252 42.6000 59.3870 45.6093 Muestra 1 parte inferior 26 117.0000
Muestra 9 229 162.2333 76.0663 16.9827 Muestra 1 parte superior 26 117.0000 80.9843
Producto de fondo 1223 [ 1954333| - 20.0433 Producto de fondo 3974 | 183.0000 14.7885 3.0920

Como se muestra en la Tabla 7.5 para la primera destilacion los resultados
arrojados por densidad y por la prueba de Karl Fischer son coherentes con las dos
mediciones puesto que a mayor porcentaje de IPA menor porcentaje agua; en
cuanto al balén el valor arrojado por la prueba de Karl Fischer afirma que alli se
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encuentra una mezcla de agua y ciclohexanona, esta ultima en mayor
concentracion, con pequenas trazas de IPA; igualmente sucede con el balén de la
segunda destilacién, ya que se obtiene la misma composicién en moles de IPA,
pero con un menor porcentaje de agua, por lo que se concluye que el agua salié
como producto de destilado en la segunda destilacion y el IPA que no se destilo en
la primera queda como producto de fondo con el agente de arrastre; finalmente la
segunda destilaciéon parte superior es la muestra con mayor porcentaje de agua a
las demas, por lo tanto se corrobora que esta tiene en su mayoria una mezcla de
ciclohexanona mas agua, estd en mayor concentracion, con pequefias trazas de
IPA.

Nota: es de aclarar que a algunas muestras de los tres solvente no fue posible
obtener la concentracién en moles de IPA por el método de densidad, debido a
que el volumen obtenido en el laboratorio no era suficiente para medir la densidad

CONCLUSIONES

El costo de la simulacion del o-xileno fue uno de los mas altos y con los que se
obtuvo una menor pureza del IPA, respecto a los demas solventes, mientras que
el o xileno evaluado por los costos de la regla de la palanca es la primera
alternativa mas viable; este efecto también se ve reflejado para el isobutanol, pero
con los costos invertidos; Sin embargo ambos costos coinciden en que la
ciclohexanona es la segunda alternativa mas factible econémicamente.

Las pruebas realizadas para la determinacién de la pureza coinciden con los
diferentes agentes de arrastre empleados, siendo la probeta uno del
monoetilenglicol y el metanol y la nueve para la ciclohexanona las muestras de
mayor porcentaje en moles de IPA.

Los mayores porcentajes de pureza de IPA se obtuvieron con el metanol en la
probeta uno con 77.4280%, seguido de la ciclohexanona en la probeta nueve con
76.0663%; sin embargo la pureza obtenida con ciclohexanona no refleja una
diferencia muy significativa, en cuanto a los datos obtenidos con el metanol.

Las tres destilaciones se llevaron a cabo en su totalidad, ya que de acuerdo a los
datos obtenidos por cada método las cantidades de IPA en los balones de la
segunda destilacion son casi nulas para los tres casos.
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8. SELECCION DEL AGENTE DE ARRASTRE

RESUMEN

Este capitulo tiene como finalidad la eleccién del agente de arrastre apropiado
comparado con otros dos agentes previamente estudiados. El agente se escoge
teniendo como base el objetivo planteado en este proyecto, eligiéndose asi la
Ciclohexanona como el agente con mejores resultados arrojados.

8.1. Seleccion del agente de arrastre

De acuerdo a los resultados reportados durante el desarrollo de este proyecto, se
selecciona la Ciclohexanona como el agente de arrastre con los mejores
resultados. A continuacién se explica el porqué de esta eleccion:

Respecto a los costos al compararlo con los tres agentes elegidos para pruebas
experimentales, la ciclohexanona fue la que presento menor costo tanto en la
simulacién como en los célculos por regla de la palanca, con valores de 5288,84
COP vy 1769,61 COP respectivamente.

En cuanto a la simulacién fue el agente que presento un mayor porcentaje de
pureza de IPA y un mayor flujo con valores de 99.8760% en moles y 0,03968
Kmol/h respectivamente. Adicionalmente, la ciclohexanona era el Unico agente al
que fue posible simularlo recirculaciones, por lo tanto no genero flujo de desechos

Finalmente en los resultados arrojados por la pruebas de laboratorio el porcentaje
de pureza de IPA fue el segundo mas alto (76.0663%), sin una diferencia
significativa en cuanto el metanol (77.4280%).

CONCLUSIONES

Se analizaron los resultados obtenidos de la Ciclohexanona con metanol y
monoetilenglicol, eligiéndose asi, la Ciclohexanona como el mejor agente de
arrastre por presentar menores costos, mayor pureza tanto en simulacién como en
experimentacién
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9. CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

9.1. Conclusiones

En este proyecto se separé la mezcla azeotrépica IPA-agua con el uso de agentes
de arrastre proporcionados por la compania Invesa S.A y que fueron
seleccionados a partir de los resultados que se iban obteniendo en el desarrollo de
este

Mediante la elaboracion de esquemas de separacion se observd el
comportamiento del agente con la mezcla, determinandose asi una division por
grupos de acuerdo a la formacién de azeo6tropos y a su tipo de equilibrio en:
Azedtropos ternarios y binarios con separacion liquido-liquido, Azedtropos binarios
con separacion liquido-liquido, Azeotropo binario sin separacion liquido-liquido,
Solventes sin limite de destilacion y solventes no factibles. De alli, se eligié un
camino de destilacion que fue la base para un andlisis preliminar de costos,
obteniéndose asi el Etilacetato como el agente de mayor costo (60926,55 COP)
comparado con la alternativa actual de la empresa Invesa que corresponde a
incineracion de la mezcla (3000 COP). De acuerdo a estos costos se eligieron o-
xileno, Ciclohexanona, Isobutanol y metanol por ser los solventes de mayor
factibilidad econdmica.

Los solventes elegidos se simularon incluyendo  monoetilenglicol,
metoxipropanolacetato, dietilenglicol y glicerol que fueron los solventes que no
presentaron camino de destilacion, obteniéndose asi los mejores resultados para
la ciclohexanona ya que presento la mas alta pureza de IPA 0.9987608 en moles y
un mayor flujo de la misma 0.0396818 Kmol/h;

Los costos obtenidos por la regla de la palanca y con la simulacién, coinciden en
que la ciclohexanona es la segunda alternativa mas factible econémicamente con
costos de 1769.91 COP y 5288.84 COP respectivamente.

Las pruebas experimentales se realizaron usando los equipos disponibles de la
universidad EAFIT con los solventes elegidos, suministrados por la compania
Invesa S.A. En la torre de vidrio del laboratorio de operaciones unitarias se
hicieron diversas destilaciones y procedimientos dependiendo del comportamiento
del agente, para el metanol, Ciclohexanona y monoetilenglicol, que fueron los
agentes elegidos segun los resultados alcanzados en la simulacién.
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Las pruebas realizadas para la determinacién de la pureza coinciden con los
diferentes agentes de arrastre empleados, siendo la probeta uno del
monoetilenglicol y el metanol y la nueve para la ciclohexanona las muestras de
mayor porcentaje en moles de IPA.

Analizando todos los resultados obtenidos durante el proyecto, se eligié la
Ciclohexanona como el mejor solvente por presentar menores costos (5288.84 y
1769.61 COP) y cumplir con el objetivo planteado en este trabajo de obtencion de
una composicién de IPA mayor a la azeotrépica por simulacién (99,87% en moles)
y por experimentacién (76.06 % en moles).

9.2. Recomendaciones

La Ciclohexanona fue el solvente elegido ya que cumplié con el objetivo general
que se planted para este proyecto, sin embargo, no es rentable econémicamente
puesto que los costos son mucho mas altos a los que actualmente la compania
Invesa S.A invierte en el tratamiento de la mezcla. Ademas, las cantidades que se
obtienen a un porcentaje alto de pureza son muy pequefias comparadas con la
cantidad alimentada y la pureza no logra el objetivo que se tiene planteado en
Invesa S.A correspondiente a 99% en moles. Por lo anterior, no se recomienda a
la empresa Invesa S.A implementar este procedimiento

Aunque cabe resaltar que con acciones de mejora del proceso se podrian obtener
resultados favorables y cercanos al objetivo, tales como adecuar el equipo para
evitar posibles fugas, establecer controles de temperatura y flujos, implementar
otros métodos de analisis de pureza de IPA, emplear otro tipo de equipo como una
torre de destilacion a nivel industrial donde se cuente con mas de 10 platos,
realizar destilacién batch en el mismo equipo empleado en la experimentacién con
reflujo, ya que, puede aumentar las composiciones de IPA obtenidas en este
proyecto, entre otras acciones.

Con el fin de verificar el porcentaje de IPA obtenido en las pruebas experimentales
es recomendable implementar un método de mayor sensibilidad, como la
cromatografia gaseosa que determina la presencia de IPA en otras sustancias.

Adicionalmente, se recomienda realizar este ensayo con Isobutanol, ya que es un
agente que presento un costo total pequefio comparado con otros agentes y tiene
el mismo comportamiento de la Ciclohexanona, por lo tanto, se podrian llegar a
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obtener buenos resultados. También, elegir otro camino de destilacion al
seleccionado en este proyecto para los agentes factibles termodinamicamente,
alcanzaria resultados diferentes y valores de purezas para conseguir el objetivo.

Implementar otros métodos de separacion de azedtropos, por ejemplo, separacion
con membranas, que es de bajo costo y segun reportes literarios arroja buenos
resultados. Inclusive, validar los datos de la simulacién empleando otro simulador
comercial proporcionaria bases para posible implementaciéon de otros métodos.

Continuar en la investigacibn de esta separacibn con otros estudiantes,
implementando métodos y usando otros equipos de la universidad EAFIT, por
ejemplo, el equipo de destilacién de acero inoxidable donde se puede realizar
ensayos experimentales en destilacion continua.
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Anexo A

A continuacién se muestran los solventes dados por la empresa Invesa S.A

Metanol Butilacetato Varsol
Etanol Glicerol Thinner
Butanol (n-Butanol e Isobutanol) O-Xileno Metil Etil Cetona
Metoxipropanolacetato Tolueno Butil glicol éter
Etilacetato Alisol Tributil Citrato
Monoetilenglicol Dietilenglicol Ciclohexanona
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