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Resumen

“Disefio y Optimizacion de Sistemas Reactivos Térmicente
Acoplados para la Produccion de Biodiesel por el Médo

Supercritico”

Presenta: M.1.Q. Fernando Israel Gbmez Castro
Director de la tesis: Dr. Vicente Rico Ramirez

Co-director: Dr. Juan Gabriel Segovia Hernandez

En este trabajo se propone el uso de sistemas sléacién reactiva con acoplamiento
térmico como una estrategia para la reduccion desumo de energia y los costos de
produccién en el proceso de obtencion de biodeselos pasos con metanol a condiciones
supercriticas, también conocido como proceso Salda Se lleva a cabo el andlisis del
proceso utilizando una columna de destilacion nematon salida lateral, una columna
Petlyuk reactiva y una secuencia térmicamente adaptlirecta reactiva como sustitutos
del reactor de esterificacion y la subsecuente raejgen presentes en el proceso
convencional. Por otra parte, se propone una migtgidode disefio y optimizacion para los
sistemas térmicamente acoplados con reaccion cuimasando el disefio en el método
corto de Fenske-Underwood-Gilliland para el caladda relacion de reflujo y el nUmero
de etapas, asi como la ecuacion de Kirkbride @adeierminacion de la ubicacion de los
flujos de interconexién en la columna Petlyuk reactPara llevar a cabo la optimizaciéon
de los sistemas, el conjunto de ecuaciones queoldela ha sido planteado como un
problema de programaciéon no lineal (NLP) y resuelsimismo, se lleva a cabo un

analisis de emisiones de contaminantes a la atnadsta el fin de establecer el impacto
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ambiental del proceso a condiciones supercriticks yotenciales beneficios del uso de
sistemas reactivos con acoplamiento térmico entowata reduccion de dichas emisiones.

Se ha determinado que el uso de sistemas reacoroscoplamiento térmico presenta
beneficios como la reduccién del consumo de eneagiacomo los costos de operacion, en
el proceso de produccion de biodiesel con metarmdrsritico. Por otra parte, la estrategia
de disefio y optimizacion propuesta permite obtdis&fios con un potencial bajo consumo
de energia, mostrando una alta sensibilidad arlacién en los parametros de disefio de las
columnas. Asimismo, los distintos procesos bajosic@racion presentan una reduccion
importante en cuanto a las emisiones de contan@gaan respecto al proceso supercritico
convencional, mientras que con respecto al procataitico convencional las emisiones
resultan menores o solo ligeramente mayores cusemdonsidera el reciclo del metanol en

exceso.
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Capitulo 1

Introduccion

Los combustibles fésiles constituyen las principdigentes de energia en la actualidad,
siendo el petroleo y el gas natural los mas utdbsadebido a su mayor capacidad para
liberar energia con respecto al carbén (alrededatofd0 cal/mpara el carbén contra 9500
calint para el gas natural y 9100-11000 célpara los derivados del petréleo). Una de las
desventajas principales del uso del gas naturatespecto al petréleo es la dificultad de su
almacenamiento. Aun asi, ambos suelen ser empleadessivamente; por medio de la
combustion de éstos se obtiene la energia necgsadayenerar vapor, el cual se utiliza en
diversas tareas como el intercambio de calor ordayzcion de energia eléctrica. Asi
mismo, del petréleo se obtienen las gasolinas giesdel para el funcionamiento de los
vehiculos de motor, queroseno, alquitranes, aleshalceites lubricantes y otros muchos

derivados.

1.1. Fuentes renovables de energia

En los dltimos afios, se ha generado cierta coriei@oerca de la naturaleza no renovable
del petréleo. En afios recientes el consumo ha zddanlos 25,000 millones de barriles

anuales, mientras que los nuevos yacimientos spacea de producir tan solo 8,000

millones de barriles anuales (es.wikipedia.org)istex diversos estudios que buscan
predecir el momento en el cual se presentard ungrida produccion de petréleo a nivel

mundial. La ASPO (Asociacion para el Estudio debRiel Petroleo y el Gas) ha efectuado
un estudio en el cual establece que el pico murdigbroduccion ocurrira alrededor de

2010, comenzando posteriormente un declive (Figjura A pesar de la diferencia entre las
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distintas predicciones, existe el acuerdo de qukayoun panorama optimista en cuanto a
la presencia de mas reservas de petréleo a nivetiadu En México no es distinto, tal
como se muestra en la Figura 1.2 donde se prelseptaduccion de crudo en los dltimos
afos. De continuar esta tendencia, se esperaifei@mento importante en los precios de
los energéticos en un futuro cercano. Se han pstpuliversas soluciones para retrasar
este agotamiento del combustible, entre las cusdesncuentra la busqueda de nuevas
reservas, el incremento de la eficiencia de losnyi@aotos ya existentes, la extraccion
profunda y, quizé la posibilidad con mayor viakalil la explotacion de fuentes de energia

no convencionales.

33
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Figura 1.1. Reservas de petroleo a nivel mundiaaderdo con la ASPO (de es.wikipedia.org).

Una de las principales consecuencias negativasstetlesmedido de combustibles fosiles
es el calentamiento global, resultante de la atiacentracion de gases de efecto
invernadero en la atmosfera. Entre estos gasena@eerra los oxidos de carbono y

nitrdgeno, asi como el metano, entre otros. Dehid® capacidad de dichos compuestos
para retener la energia térmica que llega al madesde el Sol, se ha presentado un
incremento gradual en la temperatura de la supeticrestre. Este incremento se debe en
parte a los ciclos naturales del planeta, perdesit@ se ha acelerado debido a la accién
humana. De especial interés resultan las emisioee£O y CQ. Entre las fuentes

principales de los 6xidos de carbono se encueattuéma de combustibles fosiles en la
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industria y en el sector transporte. Otros contant@s emitidos por la quema de
combustibles fésiles incluyen hidrocarburos diveysparticulas solidas de carbono y

compuestos organicos volatiles (Carter et. al.5p00
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Figura 1.2. Produccién de crudo equivalente en béxde pep.pemex.com).

Considerando este panorama, en los Ultimos afiobasellevado a cabo mdultiples
investigaciones con el fin de encontrar fuentesri@dis de energia, las cuales deben ser
renovables y con bajas o nulas emisiones de comdaueis. Entre dichas energias
alternativas se encuentra la energia edlica, latida, la solar y la obtenida de la biomasa,
entre otras. Dentro de esta Ultima categoria exisesarrollo importante en la produccién
de combustibles liquidos obtenidos a partir de tkematurales, los cuales se conocen

como biocombustibles.

Entre los biocombustibles se encuentran el bioétgnel biodiesel. El bioetanol es
basicamente etanol obtenido a partir de materiates sacarina, almidon, celulosa o
lignocelulosa. En la actualidad la fuente princigalobtencion de bioetanol es la cafia de
azucar, sin embargo se han llevado a cabo invegiiggs para obtenerlo a partir de
residuos agricolas (Balat et al, 2008). El biogtarcemplea como sustituto de la gasolina,
generalmente mezclado con gasolina. Por otra parbéodiesel consiste en una mezcla de

ésteres alquilicos de acidos grasos, y se obtiepartd de aceites vegetales y grasas
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animales, los cuales tienen triglicéridos en su mmsition quimica. La produccién
tradicional de biodiesel se lleva a cabo a padiradeite de canola o colza, asi como de
aceite de girasol. Sin embargo, existe mucho isteré la busqueda de fuentes que no
compitan con el consumo humano, como el aceitdatt®opha curcuso aceites de reuso
(Canakci, 2007, Leung y Gou, 2006, Achten et. @Q72. El biodiesel es renovable, es un
combustible no téxico, con bajas emisiones de gésegecto invernadero (Figura 1.3), es
biodegradable y su aplicacion es practicamentetdir@ los motores diesel existentes. Las
anteriores son claras ventajas respecto del diespktréleo. Al igual que el bioetanol, el
biodiesel se emplea mezclado con diesel de petrdédmndo principalmente a que su precio
es aun relativamente alto. Asi, la mezcla conocidimo B20 consiste en un 20% en

volumen de biodiesel y un 80% de diesel de petroleo

20%

1% | NOX e
o [ -

'ln% Q

“20%: I~ == \\‘ p;_“ 1
-30% | \\\
- 40% [ ‘\“\._

-50% \\Cﬁﬁ\“‘
~60% 5 ’\
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-80%

0 20 40 &0 80 100

Porciento de biodiesel

Figura 1.3. Emisiones promedio de biodiesel copget® al diesel de petréleo (U.S. Environmental
Protection Agency, 2002).

1.2. Procesos convencionales para la produccion biediesel

La produccion de biodiesel se ha visto incrementeide hace varios afios, debido al
interés que han tomado los paises en la produdeidmocombustibles con el fin de reducir
el consumo de combustibles fosiles. Entre los jpales productores de biodiesel a nivel

mundial se encuentran los paises de la Union Ear@reespecial Alemania, y los Estados
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Unidos. En la Figura 1.4 puede observarse el awramia produccion de biodiesel en la

Union Europea. En la produccion de biodiesel lasta principales radican en la materia

prima y en la conversion de los triglicéridos equdl ésteres (biodiesel); es decir, en la

principal reaccion del proceso. El alto costo denkteria prima se debe al uso de aceites
vegetales para producir biodiesel. Se espera g @iosto sea abatido al usar materia
prima que no compita con la alimentacion del sendno.

Ton/afio (x 1000) ELF27
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Figura 1.4. Produccién de biodiesel en la Uniérogaa (www.ebb-eu.org).

La produccion de biodiesel se lleva a cabo tradalimente por un método catalitico.
Existen variantes del método dependiendo del tgpaoadalizador empleado, generalmente
acido o bésico, aunque recientemente se han llesadabo estudios en los cuales se
emplean lipasas para efectuar la reaccion de stmd&acion. Los catalizadores mas
empleados son los basicos, particularmente hidooxiel sodio e hidréxido de potasio,
debido a que la reaccion se lleva a cabo de maaktivamente rapida y se logran altas
conversiones (Vicente et. al., 2004). Sin embacgando la materia prima contiene altas
concentraciones de acidos grasos libres (mayor ar2peso) o agua, es posible que ocurra
una reaccion de saponificacion, lo cual ocasionmayor consumo de catalizador y mayor

dificultad para purificar los productos (Marchedti al., 2007). Por otra parte, al utilizar
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catalizadores &cidos, como el acido sulfurico, oare saponificacién; no obstante, la
reaccion de transesterificacion se lleva a cabandeera muy lenta. En el caso de las
lipasas, los altos costos de las mismas ocasionarelgproceso no sea rentable. Por otra
parte, la actividad de las enzimas inmovilizadasdpuverse inhibida por la presencia de

metanol y glicerol (Ranganathan et. al., 2008).

En afios recientes se han propuesto procesos decpi@a de biodiesel en los cuales se
emplean alcoholes de cadena corta a condicionecsititas (Saka y Kusdiana, 2001,
Minami y Saka, 2006). Por medio de este tipo decgsos es posible obtener altas
conversiones en la reaccion, ademas de que nceaa@acciones indeseables aun si existe
presencia de acidos grasos libres o agua en laisnptena. Uno de los posibles métodos
para producir biodiesel a condiciones supercritsgasonoce como método de dos pasos o
proceso de Saka-Dadan. En este proceso se llewatados reacciones, primero una
hidrdlisis con la cual se obtienen acidos grasbeedi y posteriormente estos acidos se
esterifican para obtener biodiesel. Por supuesta, de las desventajas principales que
presentan estos procesos es su alto costo delbadacandiciones de la reacciéon. Asi pues,
entre los mayores retos a superar en la produdgdriodiesel esta la reduccidén de costos

en dicho proceso y la reduccion de costos de lanagirima.

1.3. La Intensificacion de procesos

En el area de Disefio se han hecho mdltiples esfsigrar generar procesos quimicos con
bajos consumos de energia y un menor uso de edaipmceso. A partir de esta necesidad
ha surgido la rama conocida como IntensificaciorPoeesos. El disefio adecuado de un
proceso dado, cuyo fin basico es la obtencion de arvarios productos a partir de
determinada materia prima, puede llevar a un coasanergético minimo. El objetivo
principal de la Intensificacion de Procesos es egmis una reduccion significativa en el
tamafio de las plantas quimicas para una produdatamminada. Con tal de alcanzar ese
objetivo, se busca la disminucién en el tamafmdeuipos y/o el nimero de operaciones
basicas del proceso, 0 se propicia el uso de eguipdtifunciéon. La intensificacion de

procesos se basa en el desarrollo de tecnologiaseder tamafio, mas limpias y mas
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eficientes. En general, por medio de la intengifiva de procesos es posible obtener

procesos mas baratos, seguros y con menos conguamerheticos.

1.3.1. Sistemas combinados de destilacion-reaccibamo alternativas de
intensificacion

Tradicionalmente se considera la reaccion quimmaoc el ndcleo de un proceso de
produccién. Sin embargo, en la mayoria de los paxse requiere un tren de separacion
después de la etapa reactiva, con el fin de sephpaoducto principal de los subproductos
y los reactivos remanentes. Uno de los procesosngyer energia consume en un proceso
es la destilacion, puesto que se requieren camtidemhsiderables de vapor en el rehervidor.
Este vapor se obtenido a partir de la transferemheianergia entre un combustible (por lo
comun derivado del petroleo) y el agua. Por tdatogduccion del consumo de vapor en el
rehervidor de una columna de destilacion llevargeaothmente a un menor uso de
combustible. Asi pues, se han efectuado diverabsajws con el fin de obtener esquemas de
destilacion que presenten una reduccién en losuceos energéticos. Una opcion para
lograr dicha disminucion es el uso de secuenciatedtlacion térmicamente acopladas, en
las cuales se busca evitar el remezclado. DiclateteEurre comiinmente en las secuencias
convencionales. En las secuencias térmicamentéaglagpse extrae una corriente lateral de
la zona de alta composicion y se envia a una sgparposterior si es necesario, o si la
pureza es lo suficientemente alta dicha corrieeteexdrae como un producto lateral,
evitando el efecto del remezclado (TriantafyllouSynith, 1992). Al aprovechar este

maximo de composicion es posible reducir los comsuemergéticos de la columna.

Existen muchas propuestas de secuencias de déstitéemicamente acopladas. Entre las
mas estudiadas se encuentran la columna Petlyukedaencia térmicamente acoplada
directa (TCDS) y la secuencia térmicamente acopiladigecta (TCIS). Dichos esquemas
alcanzan ahorros en cuanto al consumo de energate 30 y 50% (Stupin y Lockhart,
1972, Tedder y Rudd, 1978, Glinos y Malone, 198&geeotros).

Entre las operaciones de intensificacion de magbteneial se encuentran aquellas en las
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gue se logra la integracion de la reaccion y lasgpon en un solo equipo (a través de
sistemas como la destilacion reactiva y la extéacogactiva), teniendo como consecuencia
la reduccién en los costos fijos. La destilacidactiva se encuentra entre los esquemas de
intensificacibn mas empleados en diversos procdatess como la produccion de metil
terbutil éter y teramil metil éter por medio deaganes de eterificacion; la esterificacion
de diversos acidos como el 4cido acético; reacsia®e transesterificacion e hidrdlisis,
entre muchos otros (Sundmacher y Achim, 2003) niretlio de destilacion reactiva pueden
llevarse a cabo tanto reacciones homogéneas cotamfeéneas. Al emplear destilacion
reactiva es posible incluso superar las limitacsoimepuestas por el equilibrio quimico,
dado que se permite la remocion inmediata de sdbptos, con lo cual es posible obtener
altas conversiones y, en el caso de reaccionegpiag|tlograr altas selectividades para el
producto deseado. Por otra parte, al aprovechealet de reaccion para la separacion, el

consumo de energia del proceso convencional sedueido.

Teniendo en cuenta las ventajas que representssaelda destilacion reactiva y el

acoplamiento térmico para reducir costos de prooesafos recientes se ha propuesto
(Barroso-Mufioz et. al., 2007, Mueller y Kenig, 2P0¥ implementacién de sistemas con

ambas caracteristicas. Dichos sistemas, al llegaba la reaccion quimica en una columna
con acoplamiento térmico, han de presentar unddsmasble reduccion en los consumos de
energia, asi como en inversion en equipos puegiseg|lievan a cabo dos operaciones en
una misma coraza. Por supuesto, dada la complejidabtos esquemas, existen diversas
variables que pueden afectar el desempefio de lammas. Estas variables deben ser
optimizadas con el fin de obtener productos complaszas deseadas sin que esto implique

una alta inversion.

1.4. Objetivos

Considerando lo expuesto en parrafos previos, stsdms presentados en este trabajo
tienen como finalidad la obtencidén de procesosrddyzcion de biodiesel con bajo costo y
bajas emisiones de contaminantes, asi como la @btexde un método sistematico de

disefio y optimizacion para sistemas reactivos @mplamiento térmico. Con base en lo
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anterior, se establecen los objetivos siguientes:

a) Proponer una extension al proceso Saka-Dadan jpangardduccion de biodiesel
empleando sistemas de destilacion reactiva conlaogmto térmico, especificamente
un sistema Petlyuk reactivo y una secuencia reatéimicamente acoplada directa.

b) Establecer una metodologia de disefio, basada exdosétortos, y de optimizacion
para dichos sistemas.

1.5. Organizacion de la tesis

El presente trabajo comienza con una breve intm@daocPosteriormente, en el Capitulo 2
se revisan algunos de los antecedentes importpatasesta investigacion. En el Capitulo 3
se analizan los conceptos de eficiencia termodiceingimisiones de dioxido de carbono y
el método de calculo de los costos de operacioprdekeso. En el Capitulo 4 se analiza el
proceso del cual se parte para la generacion ddrasijo. En el Capitulo 5 se muestra la
metodologia empleada para el desarrollo de la figaeson. El Capitulo 6 contiene los
resultados obtenidos y, por udltimo, en el Capitdlse presentan las conclusiones y

sugerencias para el trabajo futuro.
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Capitulo 2

Antecedentes

2.1. Produccion de biodiesel por medio de tecnol@gsupercritica

Existen diversos métodos para llevar a cabo laci@ade transesterificacion para producir
biodiesel. El proceso mas empleado en la actuakdgulea catalizadores basicos. Por otra
parte, también es posible llevar a cabo la reaceidpleando catalizadores acidos o
enzimaticos. En afios recientes, sin embargo, hadonmportancia la produccion de
biodiesel empleando alcoholes de cadena cortadiaiomes cercanas o superiores al punto
critico de éstos. Este tipo de procesos tienentajeede que, al reducirse la resistencia a la
transferencia de masa, la velocidad de reacciéoomsiderablemente mayor al método
catalitico. Asimismo, se elimina el riesgo de qeoarm una reaccion indeseada, tal como

sucede cuando se emplean catalizadores acidos.

Diasakou et. al. (1998) presentan uno de los pam#abajos acerca de la produccién no
catalitica de biodiesel, empleando temperatura@2@ey 235°C y presiones entre 55 y 62
bar. Dichas condiciones se encuentran lejos debpenitico del metanol, y la reaccion se

completa a tiempos de hasta 10 horas.

Saka y Kusdiana (2001) proponen la reaccion deséstarificacion del aceite de colza a
temperaturas entre 350 y 400°C y presiones de6®MPa, empleando relaciones molares
de 1/42 para el aceite/alcohol. A estas condiciolaeseaccion se lleva a cabo de manera
rapida con una conversion practicamente del 100%osldriglicéridos presentes en el
aceite. Sin embargo, a la temperatura de 400°Cregeqan en mayor proporcion
reacciones de descomposicion y deshidrogenaciérenrentando la cantidad de cadenas

con doble enlace en el producto. Por otra partestblece como una ventaja importante la

1C
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relativamente sencilla separacion de los subprodude la reaccién, debido a que no se

emplea catalizador.

Warabi et al (2004) analizaron la reaccion de &atgsificacion con diferentes alcoholes a
alta temperatura y presion. Se determind que leociddd de reaccion de la

transesterificacion de triglicéridos es menor guedrrespondiente a la esterificacion de los
acidos grasos presentes en los aceites vegetamsis/ko, los autores establecen que los
acidos grasos saturados muestran una menor readivque aquellos que presentan
insaturacion. Por otra parte, de acuerdo con suyseriementos, la reaccion de

transesterificacion alcanza altas conversiones enomtiempo conforme menor sea la

cadena del alcohol empleado, logrando el mas leajgpb de reaccion al emplear metanol.

Kusdiana y Saka (2004) estudiaron el efecto dadagncia de agua en la materia prima
para la produccién de biodiesel sobre la reacc&trakesterificacion, encontrando que el
rendimiento de la reaccion no se ve afectado pageh, contrario a lo ocurrido en el
proceso catalitico. Asimismo, se logré estableeer I presencia de agua en el sistema
provoca que se verifiquen de forma simultdnea lascaiones de hidrolisis,
transesterificacion y esterificacion, llevando altdencion de metil ésteres. Asi, el método
supercritico resulta util para el tratamiento deitas vegetales usados dado que éstos

suelen contener altas cantidades de agua y aaidsssgibres.

Minami y Saka (2006) presentaron una variacionntiiodo supercritico, llevando a cabo
el proceso en dos etapas. En la primera etapavsedlcabo la hidrdlisis de los triglicéridos
presentes en el aceite vegetal, obteniendo acidasog libres, los cuales son

posteriormente esterificados con metanol a congésocsupercriticas. Por medio de esta
modificacion resulta posible emplear condicionesrelccion moderadas (270°C y 7-20
MPa de presion). Asimismo, la separacion del subpio glicerol se lleva a cabo

posterior a la reaccion de hidrolisis con lo caatdaccion de esterificacion ocurre en una
sola fase. Este método de produccion se conoce pomeeso Saka-Dadan. La Figura 2.1

muestra la configuracién global del proceso.

11
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Recuperacion de metanol

Purnificacion
Aceite/Grasa

Hidrolisis Estenificacion !

Biodiesel

Agua ‘
Fase acuosa

Glicerol ‘

Figura 2.1. Proceso Saka-Dadan para la produce&dnadiiesel

D’lppolito et.al. (2007) propusieron el uso de desctores de transesterificacion con
eliminacion intermedia del glicerol con el fin deducir costos de bombeo, requiriendo sin
embargo presiones de entre 10 y 11 MPa, mayoEs @ftrespondientes al método de dos

pasos presentado por Minami y Saka (2006).

Imahara et.al. (2008) presentaron un estudio dakestabilidad térmica de biodiesel al ser
tratado con metanol supercritico. En dicho tralesgmblecen que temperaturas mayores a
300°C pueden ocasionar isomerizacion del biocontilasigenerando pobres propiedades

de fluido frio correspondientes a las formrans de los metil ésteres que lo conforman.

Glisic y Skala (2008) analizaron el consumo en&géle dos procesos de produccion de
biodiesel, uno de ellos empleando un catalizadgicbay el otro utilizando metanol a
condiciones supercriticas para llevar a cabo lacréa de transesterificacion. Obtuvieron
como resultado que el consumo de energia para aptooesos es muy similar, y
establecieron la necesidad de buscar alternativasofrezcan condiciones de proceso

moderadas para el caso del método supercritico.

Xin et.al. (2008) estudiaron el impacto de losidies métodos de produccion de biodiesel

sobre la estabilidad ante la oxidacién del biocostible obtenido. De acuerdo con sus

12
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resultados, el biodiesel producido por el métoduestritico presenta un menor valor de
peroxido que el obtenido por el método catalitioozual implica una mayor estabilidad a
la oxidacion. Por otra parte, en ambos métodosragepta una reduccion similar en la
cantidad de tocoferoles presentes, los cuales raatdmo antioxidantes naturales. Asi,
establecieron el método supercritico como unaretiefa importante sobre todo para tratar

aceites y/o grasas con altos valores de peroxido.

Lim et.al. (2009) analizaron diferentes procesospoeluccion de biodiesel empleando
tanto catalizador basico como metanol a condicisnggrcriticos, encontrando que a pesar
de que el costo de capital resulta mayor pararéssgrocesos a condiciones supercriticas

analizados, el costo total de produccion al emplatalizador resulta mas alto.

Diaz et. al. (2009) proponen una estrategia derogdicion del proceso de produccion de
biodiesel con metanol a condiciones supercriticmsiderando la formulacién del sistema
en forma de un problema de programacién no linRalP). Establecen que el uso de
bombas de calor puede reducir considerablementeo&t®s de operacion. Asimismo, de
acuerdo con su analisis el proceso de produccidbiatBesel con alcohol a condiciones

supercriticas resulta econdmicamente competitivoet@roceso catalitico convencional.

Kiwjaroun et.al. (2009) desarrollaron el analisis cdclo de vida para un proceso de
produccién de biodiesel con metanol supercritibm gompararon con resultados obtenidos
para el proceso catalitico tradicional. Una dectasclusiones principales de este trabajo es
gue el método supercritico presenta un bajo impattoiental debido a la reduccion en la
cantidad de desechos peligrosos, sin embargo @s pBrametros presenta un mayor
impacto generado principalmente en la etapa depeszauion de metanol debido a las

grandes cantidades de energia requeridas.

Morais et. al. (2010) hacen un andlisis de ciclovid@ para el proceso de produccion de
biodiesel con alcoholes a condiciones supercritragleando propano como co-solvente,
y determinan que dicho proceso tiene un menos itap@aobiental que los procesos con

catalizadores &cidos y basicos. Entre los parameue consideran para sus evaluaciones

13
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se encuentra la reduccion de fuentes abioticasacidificacion, el impacto sobre el
calentamiento global, el dafio a la capa de ozamcgcbtoxicidad a fauna acuatica y

terrestre, entre otros.

Asi pues, la produccion de biodiesel con metanglesuitico se presenta como una
alternativa viable a la produccién catalitica cororenal, mostrando importantes ventajas
entre las cuales se encuentra el bajo o nulo impdetlos contaminantes (agua y &cidos
grasos libres) sobre la conversion de la reace&atando asi la saponificacion ocurrida al
usar catalizadores basicos; la alta velocidad decién, lo cual deriva en equipos mas
pequefios; la reduccion en la cantidad de residealigrgsos, debido a que no se emplean
guimicos adicionales para la purificacion del paiduy subproducto; asi como la alta
calidad del biocombustible obtenido, como se puedstatar en diversos trabajos (Minami
y Saka, 2006; Imahara et.al., 2008; Xin et.al, 200®r otra parte, el método de
produccién en dos pasos (0 método Saka-Dadan) @®pridon que permite reducir las
condiciones de presion y temperatura en el pro&soembargo, es clara la necesidad de
busqueda de alternativas que permitan reducir gdéatdo en consumo energético como en

equipos de proceso.

2.2. Sistemas térmicamente acoplados

Uno de los procesos mas empleados en la industtia |a separacion de mezclas
multicomponentes es la destilacion. Sin embargs, dalumnas de destilacion suelen
requerir altas cantidades de energia para lleveab®m la purificacion de los diversos
componentes en una mezcla, debido a la baja dfieielermodindmica inherente a la
destilacion. La manera tradicional de proveer daeggestos sistemas es por medio de
vapor. Asi, conforme aumenta el consumo energécona columna, se requiere producir
una mayor cantidad de vapor, lo cual lleva a unemento en el costo total del proceso.
Debido a esto, desde hace algunos afios se hadlevadbo investigacion dirigida a la
obtencion de esquemas de separacion mas eficient@sconsumos energéticos menores a

aquellos de las secuencias tradicionales. Una mateetograrlo consiste en aprovechar la

14



INSTITUTO TECNOLOGICO DE CELAYA
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA CAPITULO 2

forma de los perfiles de composicion de las colsnpara proponer esquemas de
destilacion complejos que, debido a su estructncagmentan la eficiencia termodinamica
de las columnas y reducen la cantidad de calorsaeioepara efectuar la separacion. Estos
esquemas se conocen como secuencias de destil@midnamente acopladas (Petlyuk et

al. (1965), Stupin y Lockhart (1972), entre otrds) literatura en este tema es extensa.

Para la separacion de mezclas de tres componatgsde hace ya varios afios se han
propuesto diversos tipos de secuencias térmicanaeof@adas. Uno de arreglos de mayor
importancia fue estudiado por Petlygkal. en 1965, estableciendo para la secuencia
analizado, conocida posteriormente como columnigukettenia un potencial de ahorro de
energia de hasta 50% con respecto a la secuemsiar@onal en la cual se basa. Stupin y
Lockhart (1972) proponen lo que actualmente se @®rammo secuencia térmicamente
acoplada indirecta (STAI) y establecen que estaesexa tiene un 35% de ahorro de
energia con respecto a la secuencia directa coiovahcEn diversos trabajos posteriores
se analiza el comportamiento termodinamico de dickacuencias, encontrando que
presentan ahorros de energia que van de un 3058%rcon respecto a sus contrapartes
convencionales (Glinos y Malone, 1988; Triantafylly Smith, 1992; Finn, 1993;
Hernandez y Jiménez, 1996, 1999a, 1999b; Jimémeal, 2001, entre otros). En la
actualidad las tres secuencias mas estudiadasassecliencia térmicamente acoplada
directa (STAD, Figura 2.2.a), la secuencia térmigai® acoplada indirecta (STAI, Figura
2.2.b) y la columna Petlyuk (Figura 2.2.c).

La implementacion de un sistema tipo Petlyuk puedeltar problematica debido a los
perfiles de presion a lo largo de la columna. Aehimdustrial se emplea la columna de
pared divisoria (Figura 2.3), la cual es termodiit@amente equivalente a la columna
Petlyuk, presentando los mismos ahorros de enewiarespecto a las secuencias de
destilacion convencionales. Una columna de pareidatia consta de una sola coraza, en
cuyo interior se coloca una placa metalica que rgedes secciones dentro de la columna,
correspondientes al prefraccionador y la colummacial de la secuencia Petlyuk. En la

Figura 2.2 se puede observar la distribucion dedosponentes a lo largo de la columna.
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Figura 2.2. Secuencias de destilacion térmicanmasupladas (a) Secuencia de destilacién térmicamente
acoplada directa (STAD), (b) Secuencia de deshitatérmicamente acoplada indirecta (STAI), (c) Guia
Petlyuk.

Un hecho en el cual se requiere poner especiatiateen el disefio de las columnas de
pared divisoria es que no debe existir transfeeedeicalor a través de la placa, puesto que
de lo contrario no se asegura que exista el alderenergia que se puede predecir por
medio del modelo de columna Petlyuk. Por otra pageha probado (Abdul Mutalib y
Smith, 1998) que es posible establecer esquemesnti®l que ofrezcan estabilidad a este
tipo de sistemas. Sotudeh y Hashemi Shahraki (2p@f)usieron un método de disefio

para columnas de pared divisoria basado en el@isoétbdos cortos. Dicha metodologia se
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basa en la aplicacion de la ecuacion de Underwoddsadiferentes secciones que
constituyen la columna Petlyuk. Asi mismo, destmolna ecuacion para el calculo del

namero de etapas basada en la solucion de la éoudeiUnderwood para reflujo real.

| e Producio

de doxo

_, Producte
" lateral

Alimentacion sy —

l @ = Producio de

fondos

Figura 2.3. Columna de pared divisoria (www.morgy.d

Kaibel (2006) presenta una grafica de las colundedipo pared divisoria que se han
construido a lo largo de los afios por Montz (Figiilg. Una de las empresas que tiene un
mayor niumero de columnas de pared divisoria es BA®Bfas compafias que incluyen en
sus procesos este tipo de columnas es Sasol, @aBaudita y Veba Oel en Alemania

(www.isc-Itd.com).

2.3. Disefo de sistemas de destilacion reactiva

Como se describid, la intensificacion de proceseset como objetivo principal la
generacién de procesos de produccion con bajo ounsaergético y el uso de equipos de
multifuncion, es decir equipos en los cuales salkecabo dos o mas operaciones. Un claro
ejemplo de la filosofia de esta rama es la deglilaeactiva. Este proceso permite llevar a
cabo las operaciones de reaccion quimica y separaci una sola coraza, lo cual implica

reduccién en los costos de equipo. Por otra ppde,medio de destilacion reactiva es
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posible superar las limitaciones impuestas por ailierio quimico y mejorar la
selectividad en el caso de reacciones multiplesmi&mo, este proceso presenta la
capacidad de evitar algunas rutas de separacioplicaias, principalmente las originadas
por la presencia de aze6tropos. En el caso deioeascexotérmicas, el calor de reaccion
se aprovecha para el proceso de vaporizacion, il asi el consumo externo de
energia. Existen diversas reacciones para las @i sutilizado destilacion reactiva con
resultados prometedores, entre estas se encugméackion de produccion de metil acetato,
la obtencion de metil terbutil éter, la produccide mono-etilenglicol, la obtencion de

oxido de propileno, entre otras (Taylor y Krishe@00).

80

70 -8 Numero de DWC .4
. entregadas por Montz __ Pared divisoria | s
| | no soldada ‘ /‘.0'
50 { o
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& d
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Figura 2.4. Numero de columnas de pared divisanmsituidas a través de los afios (Kaibel et. ab7R0

Dentro de los métodos de disefio para sistemas stdadén reactiva existen diversas
vertientes. Se tienen los métodos graficos, lodesupor medio de diversas estrategias
calculan curvas que permiten analizar el composgatui fisico-quimico de las mezclas
estudiadas a lo largo de etapas de equilibrio. T&émbe cuenta con algunos intentos por
desarrollar métodos cortos de disefio, en los cymiesnedio de ecuaciones simples se
busca determinar las principales variables de dighdilas columnas, principalmente la
relacion de reflujo y el nUmero y distribucion ds ktapas. Por otra parte se encuentran los

métodos rigurosos de disefio y optimizacion, ercl@es se formula el modelo completo
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del proceso y, por medio de técnicas de programaciatematica, se busca ajustar los
grados de libertad disponibles con el fin de logliaefios que minimicen (0 maximicen) la

funcion objetivo establecida. Dicha funcion es camaénte el costo total anual del sistema.
A continuacion se presentara un resumen de alglenkss diversas metodologias de disefio
y/o optimizacion que se han propuesto a lo largtogeafios para destilacion reactiva, asi
COmo una revision a los trabajos existentes aamgossquemas de destilacion reactiva con

acoplamiento térmico.

Buzad y Doherty (1995) propusieron una metodologga disefio para columnas de
destilacion reactiva donde la reaccion esta cadeopor la cinética. EI método consiste
basicamente en la solucion de los balances deimgtenergia hasta lograr la interseccion
de los perfiles de composicién. Uno de los prinleipgparametros que aparecen en esta

aproximacion es el numero de Damkohler.

Besslinget. al. (1997) utilizaron variables transformadas de casigqydn para obtener las
lineas de destilacion reactiva con reaccion enlibgoiy analizar la factibilidad de emplear
este tipo de separacion. Dichos diagramas perndisin mismo establecer posibles
alternativas de disefios para la columna. El estadi@plica para mezclas de hasta 4

componentes.

Giessleret.al. (1998) presentaron una metodologia para efectadies de factibilidad de

sistemas de destilacion reactiva, basada en eldmé&wmnocido como analisis estatico. Se
emplearon diagramas de destilacién para deterntasguosibles estructuras factibles para
llevar a cabo diversas separaciones reactivaeriiargo, el método solo aplica a sistemas

convencionales con una alimentacion.

Melles et.al. (2000) modelaron columnas de destilacion reagtoramedio de los balances
de materia y energia. La solucion del sistema dmaones resultante se utiliza para
obtener diversos disefios y obtienen curvas de lskaad, por medio de las cuales
obtienen relaciones entre las diversas variabléasdeolumnas (nimero total de etapas y el

namero de etapas reactivas). Los autores conclgyenentre el conjunto de disefios
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factibles, aquellos con retencion variable entre détapas reactivas de rectificacion vy
agotamiento pueden resultar mejores que aquellposretencion constante en todas las

etapas.

Seferlis y Grievink (2001) utilizaron técnicas ddocacion ortogonal en elementos finitos
con el fin de convertir el modelo etapa a etapamatmente un sistema mixto, en una
forma continua analoga. Como funcion objetivo de esquema de optimizacion emplean
el costo total del proceso. De acuerdo con lodteats, los disefios correspondientes a la
solucion rigurosa del modelo etapa a etapa y ampeadbtenidos por medio de la
aproximacion con colocacion ortogonal resultan rsinyilares. Por otra parte, proponen la
eliminacion de los componentes presentes en bajpomion con el fin de mejorar la

estabilidad y convergencia del método.

Stichlmair y Frey (2001) llevan a cabo el disefmpgimizacién de columnas de destilacion
reactiva para la produccién de metil ter-butil 8tenetilacetato por medio de un esquema
de programacion mixta entera no lineal, buscandummizar el costo total anual. Uno de

los principales problemas que se presentan en lieido del sistema de ecuaciones

proviene de las discontinuidades producto del eseadiables enteras.

Jackson y Grossmann (2001) proponen el uso progiamdisyuntiva para la obtencion
del disefio 6ptimo de sistemas de destilacion reagior medio de célculos etapa a etapa.
Con el fin de reducir el tamafio de los subproblegeserados, emplean restricciones
basadas en la formulacion conocida como “big-M"inismo, el sistema es simplificado
empleando una aproximacion lineal del problema imalg La solucion de la

superestructura obtenida permite obtener el disefieel menor costo total anual.

Leeet.al. (2003) proponen una estrategia grafica de disaf@ gestilacion reactiva basada
en el método conocido como de cuerpos de rectifina@l cual permite determinar la

factibilidad de una separacion dada y el consunmonnai de energia. Se emplea también el
analisis de los eigenvectores de los puntos dgusien los perfiles de composicion. Dicha

metodologia se desarrolla para reacciones coné®lgmbr la cinética. Una de las
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desventajas del método es que no calcula directam@nnimero de etapas para las

distintas secciones de la columna.

Sanchez-Dazat.al. (2003) presentan metodologias de disefio para calsimle destilacion
reactiva basandose en el concepto de balancestddan@or elementos, por medio de los
cuales es posible convertir el problema de eqiolifisico-quimico (para una mezcla de
componentes) en un problema de equilibrio de fgs® una mezcla de elementos). Para
el caso de sistemas binarios de elementos se masettensiones del método de McCabe-
Thiele, del método de Ponchon-Savarit y del méubelda fuerza motriz. Para el caso de
sistemas ternarios de elementos se presenta wresiExt del método de Lewis-Matheson,
el cual consiste basicamente en el calculo recuidévlas composiciones de los elementos
y el posterior calculo del flujo de los mismos. Peedio de estos métodos se obtienen

disefios que permiten una buena aproximacion a&fedtados de simulaciones rigurosas.

Groempinget.al. (2004) proponen el uso de lineas de composiciéa @@ctuar el disefio

de columnas de destilacion reactiva. Establecenumaede las principales ventajas del
método radica en la naturaleza continua de lasdirde composicion, contrario a lo
ocurrido con los perfiles de composicion. Entre griscipales limitaciones se encuentra

que es solo aplicable a sistemas con una aliméntgalos productos.

Huerta-Garridoet. al. (2004) propusieron una modificacion a la ecuadénUnderwood
para el calculo de reflujo minimo en sistemas dildeion reactiva por lotes y continuos.
En dicha deduccién consideran que la secciéon coreralinfinito de etapas corresponde a
la rectificacion, y en esta no ocurre reaccion geamPor otra parte los autores establecen
gue, para el caso de destilaciéon reactiva por ,lateses factible la obtencién de una

ecuacion de célculo de numero minimo de etapatipoefFenske.
Panjwaniet.al. (2005) presentan una metodologia de disefio y @aaidn para sistemas

de destilacion reactiva basada en técnicas de izpidn mixta entera dinamica. Proponen

la optimizacion simultdnea del disefio y control slstema. De acuerdo con los autores, la
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solucion obtenida por medio de la solucion sim@gapresenta costos menores que los

correspondientes a un esquema de optimizacion isaeile

Tung y Yu (2007) analizaron configuraciones deesists de destilacion reactiva para
mezclas con distinta relacion de volatilidad rettentre los componentes. Considerando
dichas relaciones, llevan a cabo la minimizacioh absto total anual por medio de la
manipulacion de las diversas variables de disefia delumna (niUmero de etapas reactivas,
numero de etapas de rectificacion, nimero de etiagotamiento, plato de alimentacion).
Establecen que al disefiar este tipo de sistemasnkareactiva debe ubicarse en la region

de mayor composicion de reactivos.

Barroso-Muiioz et.al. (2007) presentan un estudiodidersos sistemas de destilacion
reactiva con acoplamiento térmico, entre los cuséeencuentran esquemas con columnas
laterales (agotador o rectificador) y la columnadlye&. En dicho trabajo se analiza la
produccién de etil acetato. La zona de reaccioresgablece en el rehervidor de las
columnas, encontrando que el tanto el sistema t@agatador lateral como la columna
Petlyuk reactiva permiten la reduccion en los cormide energia, evitando la condicion

azeotropica tipica en dicho proceso por la contreozocion del agua producida.

Mueller y Kenig (2007) propusieron el analisis d#umnas de destilacion reactiva con

pared divisoria por medio del modelo basado enciddoles de transporte (modelo de no-
equilibro), considerando la transferencia de caldravés de la pared divisoria. Para el
sistema que involucra la transesterificacion déaaatos, se encuentra que el sistema

reactivo de pared divisoria permite un incrememtéaeselectividad de la reaccion.

Gangadwalaet.al. (2008) emplearon un modelo mixto entero linealapdisefar y

optimizar una columna de destilacion con un readéberal, reduciendo el modelo
aplicando funciones de onda. La reaccion repredants la metatesis del 2-penteno,
representado el equilibrio liquido-vapor por med® un modelo ideal. Con el fin de
reducir el tiempo de computo restringen el calailona region alrededor de un 6ptimo

local.

22



INSTITUTO TECNOLOGICO DE CELAYA
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA CAPITULO 2

Wang et.al. (2008) propusieron un sistema de degiih reactiva con acoplamiento
térmico para la produccion de n-butil acetato. Dislstema corresponde a un esquema del
tipo térmicamente acoplado indirecto. EI nUmeroethpas del sistema acoplado se fija
como igual al numero de etapas de un sistema coiorexh. Empleando como grados de
libertad la relacion de reflujo y la relacion dertaon de liquido llevan a cabo la

minimizacion de la carga térmica en la columnatieac

Hernandez et.al. (2009) presentan un estudio defidiy comportamiento dinamico de un
sistema reactivo de pared divisoria, modelado emdode una columna Petlyuk reactiva.
El disefio de la columna se lleva a cabo en dosigtgpimero fijando un nimero de etapas
y estableciendo la ubicacion de los flujos de ourexion, posteriormente llevando a cabo
la optimizacion manual de los flujos de intercodexibuscando minimizar el consumo de
energia de la columna. La reaccion se lleva a eabal rehervidor de la columna. Por otra
parte, presentan la implementacion de una colureaetiva de pared divisoria en planta

piloto para la produccién de etil acetato.

2.4. Sumario

En resumen, se han presentado diversos trabajogedés para el disefio de sistemas de
destilacion reactiva y destilacion con acoplamiet#onico. En el caso de destilacion
reactiva, se tienen métodos gréaficos que permiteandlisis adecuado del comportamiento
fisico-quimico de las mezclas a separar. Asimisapartir de los perfiles obtenidos es
posible dilucidar disefios factibles para llevaradba el proceso deseado. Sin embargo,
cuando se trata con mezclas de mas de 4 comporemes estos metodos carecen de
utilidad dada la imposibilidad de visualizar logfpes en mas de 3 dimensiones. Por otra
parte, se tienen metodologias de andlisis pararagéen las cuales se obtienen disefios por
medio de la simulacion repetitiva del proceso cadificaciones en las variables de disefio
y se efectla la optimizacién del mismo cambiandovalores de los grados de libertad
disponible hasta alcanzar el valor deseado de naidn objetivo. Por supuesto, para

sistemas de gran complejidad esto resulta en tismea@dmputo excesivos. Mas aun, dado
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el gran nimero de combinaciones posibles de vasalexiste una gran probabilidad de
caer en un Optimo local. Finalmente se encuentm rhétodos de programacion
matematica, en la cual se busca la solucion rigudes$ sistema de ecuaciones que modela
el proceso, respetando las restricciones estabigcidla minimizacion (0 maximizacion)
simultanea de la funcion objetivo. Esto lleva aceiar usualmente el éptimo global del
sistema, o soluciones cercanas al 6ptimo globakmitiendo de la naturaleza de la funcién
objetivo y las restricciones del problema. Sin ergbael costo en términos de tiempo se
eleva conforme el modelo se hace mas complicadomsincionar las dificultades para
encontrar convergencia. Debido a esto, usualmentecgliere hacer simplificaciones a los

modelos.
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Capitulo 3

Indices de Desempefio

La evaluacion del desempefio de un proceso no ea t&ample. Se deben seleccionar
criterios adecuados que permitan determinar sunpiaie Entre esos criterios uno de los
mas utiles es el costo total anual del procesaual incluye la inversion requerida en
equipos Yy los costos involucrados con serviciosaagua, vapor, electricidad, entre otros.
Asimismo, es importante que un esquema de produsga no solo barato, sino también
amigable con el ambiente. Una manera de determsin@sto ocurre es por medio de las
emisiones de dioxido de carbono a la atmosferap dae este compuesto forma parte del
grupo de gases de efecto invernadero. Por otra,pant tercer criterio importante en
sistemas donde existe conversion de energia térmitrabajo €.g. destilacion) es la
eficiencia termodinamica. A continuacion se de$@ib los parametros previamente

mencionados asi como sus respectivas metodologie&cllo.
3.1. Eficiencia termodinamica

La destilacion es un proceso de separacion coftae@sumo de energia, lo cual impacta
directamente sobre el costo final de un procesee®0s esfuerzos de investigacion se han
efectuado con el fin de reducir el requerimientergético en los sistemas de destilacion.
Es posible conocer, por medio de un andlisis temmdmdico, el requerimiento minimo de
energia necesario para efectuar una separacioondes; es necesario contar con sistemas
gue se acerquen en la medida de lo posible a &sdinaite. Por supuesto, no es posible en
un sistema real alcanzar dicho requerimiento degénpuesto que se trata de una situacion
ideal. Sin embargo, el indice descrito representamedida importante del uso apropiado

de energia térmica para efectuar una separaciommeaores pérdidas de exergia.
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3.1.1. Trabajo minimo de separacion

Considérese un sistema de separacion cualquiera ebnfustrado en la Figura 3.1. El
sistema es continuo con flujo en estado estacioneonsta den corrientes, separandoge
corrientes de una sola fase, en dos o0 mas cosiengee salen del proceso, las cuales
tienen concentraciones diferentes entre si y difesede aquellas de las corrientes de

entrada.

nl! Hl! Z,l
—>
Nm-1, Hm-11 Z,m—l
— 3| Proceso genfaral de|
N2, Ha, 72 separacion
—>
nm, Hmy Z,m

Q W

Figura 3.1. Proceso general de separacion (HenSsager, 2000).

Despreciando los cambios de energia potencialticang otras debidas al proceso, usando

la primera ley de la termodindmica se tiene que:

SnH +Q=> nH+W (3.1)

ent sal

Donden son los flujos molares{ son las entalpias molarég, es el flujo total de calor y
W, es el flujo total de trabajo. Ahora bien, parapmaceso ideal isotérmico y reversible,
donde tanto el sistema como los alrededores seeetnan aTyp, la segunda ley de la

termodinamica establece que:

Q=R[Zw§-z r}?} (3.2)

sal ent
donde S es la entropia molar.
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Al sustituir (3.2) en (3.1) se obtiene una expnegiara el flujo minimo de trabajo que los

alrededores tienen que proveer al sistema:

W, =Y nH =D n HJ.—};[Z DY p% (3.3)

sal ent sal ent

Asi pues, el trabajo minimo depende soOlo de laglicmmes de la alimentacion y del
producto. Se habla de trabajo minimo puesto queosleso es reversible, lo cual implica
gue no existen pérdidas de energia. Por otro ledordando la definicion de la energia

libre de GibbsG=H -TS, el balance de energia se transforma en:

_Wmin :Z n<Gl< _Z r] G] (34)

sal ent

La energia libre de Gibbs en una mezcla es la slahproducto de las fracciones molares

por la energia libre molar parcial del componeagpectivo, es decir:

G= Z zG (3.5)
A su vez, la energia libre molar parcial esta damta
G =G +Rp[In f-In f] (3.6)

Si las corrientes de entrada y salida se encuetddas a la misma presion, entonces las
magnitudes deG’ y f° en el estado estandar son Unicas para cada conipone

Combinando las ecuaciones (3.4), (3.5) y (3.6)udieie:

W, = R'l;[z Q(Z ZIn ika—Z rp(z zIn ,]‘H (3.7)

sal ent i

Donde W,in es el trabajo minimo que el sistema efectla dobralrededores. Este trabajo

minimo corresponde a la menor cantidad posibleat®jo que el sistema seria capaz de
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ejercer sobre los alrededores a partir del flujcaer que entra al sistema y los cambios de
entalpia y entropia en las corrientes involucraasl proceso, si este fuera reversible. Por
tanto, el trabajo minimo implica un maximo aprowaoiento de la energia térmica para la

separacion.

3.1.2. Consumo de trabajo neto y eficiencia termogamica

De lo anteriormente expuesto, resulta clara l&datil de comparar los consumos de trabajo
de un proceso con el trabajo minimo requerido.eGibargo, es sabido que la destilacion,
asi como otros procesos de separacion, requiecalde para llevar a cabo su propdésito.
Asi pues, resulta complejo hacer la comparacidectiir con el trabajo minimo de
separacion. Para superar esta dificultad, es godéterminar un consumo de trabajo neto
para el proceso real. Con este fin, considéredenelo de una columna de destilacion.
Suponga que el medio de calefaccion, en este cagsor e agua, se encuentra a una
temperatura constant&. Se obtendra entonces el trabajo equivalente raicie del
rehervidor,Wgq, por medio de una analogia con una maquina térmeiersible (Figura
3.2). Para dicha maquina térmica se tiene:

W, = Qm(l—E] (3.8)

T

S

donde el factor entre paréntesis es la eficieneiddrnot. Para un proceso continuo en

estado estacionario, la primera ley de la termadica establece que:
AH =Q+> Q+> (-W) (3.9)

En la Ecuacion (3.9)AH se refiere a variaciones de las corrientes deepmbV; es el
trabajo de flecha u otro trabajo externo realizpdo el proceso sobre los alrededores o
viceversa, excluyendo el trabajo de fluf@e es el calor transmitido hacia o desde el
proceso de un medio infinitoTa, y Q; son los flujos de transmision de calor hacia ades

el proceso de i reservorios a una temperakura
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To
Qsal

Maquina
Térmica —»
Reversible

Qe nt
Ts

Figura 3.2. Maquina térmica reversible (Henley s, 2000).
Ahora, de la segunda ley de la termodindmica setie
AS+AS+Y AS=A S (3.10)

En la ecuacion anterioS se refiere a cambios en el proce&§, a cambios en el medio
infinito a Ty, AS a cambios en los distintos reservorios a las teatyp@sT;, y finalmente
ASy es la entropia generada debido a las irreversdoiéd inherentes a cualquier proceso

real. Ahora, sabiendo queS=-Q/ T, y combinando (3.10) con (3.9) se obtiene:

AB = AH —TOAS:Z(l—%j Q+Y(-W)- 1 S (3.11)

B se conoce como funcién de disponibilidad o exefgidérminoToAS,, se conoce como
trabajo perdido (LW). Asi:

AB:Z(l—%}Q +> (-W)-TAS, (3.12)
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El término en el que intervien®@ corresponde al trabajo equivalente que se geaesisie
suministraseQ; hacia una maquina térmica reversible con salidan anedio aT,. El
consumo de trabajo neto esta dado por este traupjivalente junto con el trabajo de

flecha:

()= 5[1- @+ S (-w)=aee Lw ©13)

Para un proceso de separacion reversible, no halydpé y por tantd.W=0, entonces

( W,

):AB. Sin embargo, para un proceso réaV>0, y entonces se define una

eficiencia termodinamica como la variacion de largia y el consumo de trabajo neto para

el proceso real, entonces:

(3.14)

La relacion anterior aplica s6lo pafB positivo, lo cual es cierto en los procesos de
destilacion. Es importante establecer que el delsaranterior ha sido presentado para
separacion fisica. En caso de ocurrir una reacgidmica de manera simultdnea con la
separacion, es posible que los efectos de la d@acetan absorbidos, en términos
numeéricos, en los valores de la entalpia y entrdpilas corrientes de salida, asi como en el

término de calor que entra al sistema.

3.2. Emisiones de dioxido de carbono

Uno de los gases de efecto invernadero que magocppacion ha generado en los dltimos
afios es el diéxido de carbono, debido principalmentia gran cantidad de emisiones
provocadas por la quema de combustibles fosiled®H, la concentracion de didxido de

carbono en la atmésfera llegd a un valor 35% mayerla existente antes de la Revolucion

Industrial. (vww.epa.goy.
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En el caso de los procesos de produccién, la engtgd el proceso requiere es usualmente
suministrada por vapor de agua, el cual se gemecalderas. La energia necesaria para la
evaporacion del agua se obtiene al quemar un cdibleusil. Como consecuencia, un
proceso con altos requerimientos de energia nacesiltos flujos de vapor de
calentamiento, para cuya obtencion se requeriramaengor cantidad de combustible. De
esta forma, al llevarse a cabo la combustion delbustible, se libera una gran cantidad de
didéxido de carbono a la atmésfera. Con el fin deglr con la normatividad ambiental
correspondiente, es necesario contar con procesogeqneren bajas cantidades de este gas,

lo cual se logra reduciendo el consumo de enerjiprdceso.

La metodologia de calculo presentada a continuaftiénpropuesta por Gadalkt.al.
(2005). Una vez que se conoce la cantidad de engugi debe entregar el vapor a proceso,
es necesario calcular el calor que debe suministreombustible al agua de caldera para
vaporizarla a la temperatura deseada. Este calobtsene por medio de un balance de
energia:

_ Qproc

Q = TFTB -T
Fuel

(Nproe —419) ° (3.15)

proc FTB TStack

N

DondeQruel €s €l calor que el combustible ha de entregagah ae caldereQpc es el
calor que el vapor entregara a procésgc Y horoc SON €l calor latente y la entalpia del
vapor, respectivamente. Las unidadesigle Y hyoc SON de energia sobre masa (kJ/kg).
Ters €S la temperatura de flama de los gases que ateamda caldera, dack €s la
temperatura de chimenea y s la temperatura ambiente. Las temperaturas debanen
grados centigrados (°C). Una vez conocida la cadtie energia que el combustible debe
transferir al vapor, es posible calcular la camtida dioxido de carbono emitido por medio

de la siguiente relacion:

— QFueI %
[COZ] Emiss — (W](].OO]G (316)

Donde COy)emisses el diéxido de carbono emitido al quemar el asstible, en kg/sSNHV

(kJ/kg) es el valor caldrico neto del combustil@é$ representa el contenido porcentual de
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carbono del combustible;g/es la relacion de las masas molares entre gly@&Dcarbono,
por tantoa = 3.67.

3.3. Calculo de costos de proceso

Al analizar una planta de produccion resulta de gtdidad poseer un estimado preliminar
acerca del costo total que tendra el proceso, tdim ele determinar su viabilidad. Por

supuesto, resultaria muy complicado y poco praceetizar este tipo de célculos previos
considerando cada uno de los gastos que involadrestalacion de una planta de proceso,
tales como los equipos, los servicios, la tubddamano de obra, soldadura, etcétera.
Tomando esto en cuenta, diversas metodologias ilandssarrolladas para efectuar un
calculo rapido y representativo de los costos auivan del montaje de un proceso. Uno de
los métodos mas empleados es el propuesto por i§udircual resulta relativamente

sencillo de emplear y arroja informacion acercacdsto de un proceso dado, permitiendo
hacer la comparacion con otras alternativas deugmdn con el fin de observar la

factibilidad econémica de cada opcion. A continGa@e presentara el método de Guthrie

para el calculo de costo de equipos, de acuerdiogaesentado por Turtagt.al. (1998).

3.3.1. Método de Guthrie: Céalculo de costo de equop

El método de Guthrie ofrece una manera rapida derhana estimacion de los costos del
equipo necesario para un proceso. El método inmmael calculo de un costo base para el
equipo en cuestion, considerando la construccidnmitano con acero al carbon y a una
presion de una atmésfera. De forma general, ebduste se puede calcular por medio de

una ecuacion con la siguiente forma:
log,, C, = K, + K, l0g,, A+ K log,,A)’ (3.17)
dondeC,; es el costo bas&; son factores que dependen del tipo especificajdpe, yA

es un parametro de capacidad que depende del mgpipo. En la Tabla 3.1 se presentan

los pardmetros de capacidad para diferentes tipesqdipos de proceso. Los factokgs
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O,
dependen del tipo de equipo que se trate y dealasteristicas fisicas y/o de operacién del
mismo. En el Apéndice A se muestran valores parhodi parametros. En el caso de las
columnas de destilacién, el equipo que se debauleal@s: la coraza, los platos, el
rehervidor y el condensador. El costo base de lmegse calcula de manera diferente al

resto de los componentes de la columna:

C, =235+ 19.8@+ 75.0D (3.18)
dondeD es el diametro de la columna.

Tabla 3.1. Parametros de capacidad para algungsosqu

Equipo Parametro de capacidadnidades
Bombas Potencia de freno kw
Intercambiadores )

Area nt

de calor
Recipientes de Longitud o
m

proceso Altura

Una vez que se conoce el costo base de los eqeipogcesario obtener diversos factores
gue seran auxiliares para establecer las cardittasiseales del equipo. Uno de ellos es el

factor de presion, el cual de manera general es:

log,, F, =C, +C,log,, P+ Clog,, P’ (3.17)
SiendoF, el factor de presionC; son factores que dependen del tipo de equipo (ver
Apéndice A) yP es la presion manométrica (generalmente en bBega el calculo del

factor de presion en bombas se tiene una ecuaistinta:

F, =C,+C,log,, P+ C,(log,, P* (3.18)

33



INSTITUTO TECNOLOGICO DE CELAYA
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA CAPITULO 3

Asimismo, el factor de presién para recipientepdeso tiene una forma diferente, la
cual es, para 3. ”400 barg:

2
F,=0.5146+ 0.6838logP+ 0.2970 logP)

] . (3.19)
+0.0235 log, P)" + 0.0020 logP)

Para -0.5<3.7 barg,F, =1.00, y paraP<-0.5 barg,F, =1.25. Un factor adicional que es

necesario conocer es el factor de matefg), el cual depende del tipo de material
empleado para la construccion del equipo. Paraetariehinacion del factor de material,

véase el Apéndice A. Por medio de los factoresigmeente descritos se logra modificar el
costo base con el fin de considerar la presionpdgacion y el material de construccion.
Una vez que se conocen estos factores, se proaadeudar el costo de modulo desnudo de

la siguiente manera:
Co =C,F =C,(B+ BF,F) (3.20)

DondeC},, es el costo de médulo desnudo, el cual considestg directos e indirectos

del equipo en cuestidrk,, es el factor de modulo desnudoBy, B, son factores que

dependen del tipo de equipo. Para el caso de &sspie una columna, el costo de mdédulo

desnudo se obtiene de la manera siguiente:
Cow = C,NF,, F, (3.21)

En la Ecuacion (3.21\ es el numero de platoBgy es el factor de moédulo desnudo, el
cual depende del material de construccion de lo®glay Fq un factor de cantidad que
depende del nimero de platos en la columna. Parasel de equipo de recuperacién de
potencia, el costo de modulo desnudo se deterneita siguiente forma:

Cow =C_ Fau (3.22)

p
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De manera general, el costo de médulo desnudospamele a los diferentes equipos de
proceso requeridos, con las dimensiones, matenal@®siones reales. Sin embargo, es
necesario considerar también algunos costos adieisn los cuales estan dados
basicamente por contingencias y diversas cuotase esllas aquellas dadas por el
contratista. Se recomienda considerar un 18% dgbode modulo desnudo destinado a

estos costos, por lo cual se tiene un costo tetahadulo como:

Cry =1.18) C3,,. (3.23)
i=1

Ahora, el costo que se ha obtenido hasta ahorb@srespondiente a la modificacion de
una planta ya existente. Sin embargo, si se desxairilos costos que involucraria la
construccién de una nueva planta, es decir elneyréesarrollo del sitio, construcciones
auxiliares, entre otros, se debe incluir un costeaeel cual se considera como un 35% del

costo base de cada equipo. Asi pues:

n n
Cer =118 CJ,,+ 0.3 C, (3.24)
i=1 i=1
Las correlaciones de costo proporcionados por figtal. (1998) se determinaron para el
afo 1996. Es necesario tomar en cuenta la variagbvalor del dinero con el tiempo
debida a los cambios en las condiciones econénfredisiéndose a la inflacion como

principal factor de cambio). Para actualizar eteae emplea la siguiente relacién:

I
Cao00 = Clg%( 2009} (3.25)

|1996

dondeC; representa el costo para el afio dadpgs el indice de costo de planta, el cual se
emplea para ajustar los resultados obtenidos e@l@ilo de costos y considerar los efectos
de la inflacion. Existen diferentes indices de cagt@lanta. Uno de los mas utilizados es el

publicado por la revist&@hemical Engineering

Una vez que se han hecho los ajustes necesaradisee el costo final de equipos. Como

ultima etapa del calculo es necesario anualizaosio de capital (costo de los equipos).
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Para llevar a cabo la anualizacién se debe combtiempo de recuperacion de la inversion
que se efectuard. Esto se puede calcular si seedmonanera en que ha de comportarse la

inversion con el tiempo, de la siguiente manera:
F,=P(1+i) (3.26)

En la ecuacion anteriar es el nimero de afioB, es el valor que tendra la inversion
después da afos,i es la tasa de interésB es la inversion inicial. Por supuesto, no
siempre es posible contar con informacién sufieiesdbre la fluctuacion de los diversos
indicadores econdémicos, por lo cual es usual fjatiempo de recuperacion para un

periodo entre 5 y 10 afios.

3.3.2. Calculo de costo de servicios

Una vez que se tiene un estimado del costo quedehas equipos del proceso de interés,
es necesario calcular el costo de los serviciosia®s. Entre éstos se incluyen el agua de
enfriamiento, electricidad, vapor, fluidos térmicatcétera. En general, el vapor es el
servicio que representa un mayor costo debido &sjgedebe generarse a partir de agua en
estado liquido, empleando algun combustible papanzarla. El flujo de vapor necesario
para cumplir con los requerimientos energéticosirdsistema se calcula por medio de un

balance de energia:

w =S (3.27)

en el quew es el flujo de vapoQ., es el requerimiento energético del sistema al elal
vapor ha de suministrar calor Ay €s el calor latente del vapor a utilizarse (ell cua
dependera principalmente del nivel de temperate@esario y como consecuencia de la
presion). Ahora sélo es necesario calcular el codsteapor:

C:vap :W* Cunit* (8760L) (328)

afio
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donde C,4p €l costo anualizado del vapoCu.: el costo unitario del vapor; se han
considerado 8760 horas de operacion al afio, quedaadestantes como tiempo de paro
por mantenimiento o paro de emergencia. Ahora lpam calcular el costo de agua de
enfriamiento, es necesario primero conocer el lig@agua que se requiere:

O (3.29)
C,AT, o

En la Ecuacion (3.28), w es el flujo de agQass es la cantidad de energia que se ha de
retirar del sistemaC, es la capacidad calorifica del aguad¥w.o0 es el cambio de
temperaturas que tendra el agua al pasar por gileequormalmente un intercambiador de
calor. El costo de este servicio de enfriamienta éado por:

Cho = W* Gyt (8760%)) (3.30)
Siendocizo €l costo anualizado del aguacy;: el costo unitario del agua. Tanto el costo
unitario del vapor como el del agua se puede eraoeh diversas fuentes (Turton et. al.,
2009) para vapor de diversas presiones y difer¢ipes de agua. Por supuesto, es deseable

gue dichos costos se encuentren actualizados. Eaxseldel costo de electricidad, este se

puede calcular facilmente de la siguiente manera:

C

elec

= kWt CE,* 8760-L) (3.31)

afio

dondekWhes el consumo total de electricida@ kg, representa el costo por kilowatt-hora
de electricidad. Una vez que se conocen los cqess el vapor y el agua, se calcula el

costo total de servicios como la suma de éstos:

Cserv = Cvap+ CI—& O+ Cele( (332)
Finalmente, el costo total de operacién del sisteara la suma del costo anualizado de

equipos y el costo de servicios:

C:TOT = CGR+ Csen (333)
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Capitulo 4

El Proceso Saka-Dadan

4.1. Introduccion

Los procesos convencionales para la produccioniatiielsel involucran generalmente el
uso de un catalizador. Los distintos catalizadoseslos con este fin se pueden clasificar
como catalizadores bésicos o bien como catalizadacilos, siendo los mas comunes el
hidroxido de sodio, hidroxido de potasio y el acgldfurico. Sin embargo, existen ciertas
desventajas en el uso de catalizadores para llewacabo las reacciones de
transesterificacion y esterificacion. Una de lasgipales desventajas es la baja velocidad
de reaccion pues, debido a la formacion de dos fapgidas, se tiene una alta resistencia a
la transferencia de masa. Un segundo inconvenemntgie, una vez concluida la reaccion,
es necesario llevar a cabo la separacion del zadali, asi como el lavado y neutralizacion
del biodiesel. Por otra parte, los catalizadorescb& son muy sensibles a la presencia de
acidos grasos libres y agua en la materia primarésencia de acidos grasos libres en 2%
en peso 0 mas puede ocasionar una reaccion deifssgmdn con el catalizador basico
(Marchetti et.al, 2007). Esto, por supuesto, dificulta aun mas uafipacion de los
productos a la vez que causa el consumo del cadalizPor otra parte, la presencia de
agua puede ocasionar la hidrolisis de los trigliltér en la alimentacién, produciendo mas
acidos grasos libres.

Tomando en consideracion los inconvenientes prexién mencionados, diversas
investigaciones se han llevado a cabo con el fidegmrrollar procesos de produccion de
biodiesel por medio de los cuales sea posibleresfitaso de catalizadores. Una posibilidad
es el uso de alcoholes a condiciones de alta textypary presion, cercanas o superiores a

su punto critico. En la actualidad existen diverag&odos que involucran el uso de
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alcoholes a condiciones supercriticas, algunosodecliales emplean co-solventes (Han
et.al, 2005, Yinet.al, 2008, Imaharat.al 2009). Dos de los métodos en los cuales se usan
alcoholes a condiciones supercriticas se discutemtinuacion.

El primero de ellos se conoce como proceso Sakatodo de un paso (Sakaal, 2006),

y consiste en la transesterificacion de los trégliibos presentes en aceites vegetales y/o
grasas animales, obteniendo alquil ésteres y glicBre manera simultanea, los acidos
grasos libres se esterifican para producir alqsierés. A una presion de 20 MPa y
temperaturas de aproximadamente 350°C, la conveesidetil ésteres supera el 97%. A
las condiciones de la reaccion, la resistenciati@tsferencia de masa es muy pequefia, por
lo cual la reaccién se lleva a cabo en muy coatmpio. Sin embargo, dadas las condiciones
altas de presion y temperatura, se requieren raberespeciales para llevar a cabo el
proceso. Por otra parte, estudios posteriores Bamstrado que temperaturas superiores a
300°C ocasionan la isomerizacion y descomposiceéiosl metil ésteres que conforman el
biodiesel, resultando en un combustible con matapipdades de flujo en frio (Imahara
et.al, 2008). Debido a lo anterior, se ha desarrollado puoceso alternativo con
condiciones menos severas de temperatura y presiénal se conoce como proceso Saka-

Dadan.

4.2. El proceso Saka-Dadan

El proceso Saka-Dadan fue propuesto originalmemte Kusdianaet.al. (2004). Su
principal caracteristica es que consta de dos ®té@aeaccion. En una primera etapa los
triglicéridos contenidos en la materia prima (aceggetal o grasa animal) son hidrolizados
con agua a condiciones subcriticas, obteniéndodesigrasos libres y glicerol. La relacion
aproximada de agua/triglicéridos debe ser de 1/¢otimen (Minami y Saka, 2006). La
reaccion de hidrolisis se lleva a cabo en tres pasdsecuentes, iniciando con la
conversion de triglicéridos a diglicéridos, la m@osir conversion de diglicéridos a
monoglicéridos y finalmente la obtencién de losdési grasos libres a partir de los
monoglicéridos. Una representacion simplificaddodepasos en esta reaccion se presenta

en la Figura 4.1, donde’RR? y R® son cadenas de &cidos grasos, las cuales pueden se
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iguales o diferentes entre si. En la Tabla 4.1resgmtan algunas cadenas de acidos grasos
comunmente encontradas en los triglicéridos. Uzaque se ha llevado a cabo la reaccién
de hidrdlisis, el subproducto glicerol es separddola fase de aceite junto con cierta
cantidad de agua. Posteriormente, los &cidos grasostroducen a un reactor de
esterificacion donde reaccionan con metanol a comis supercriticas, obteniéndose los
metil ésteres correspondientes. Bajo esas condigj@ metanol se debe alimentar en una
proporcion aproximada de 0.9/1 en volumen con epe los acidos grasos para obtener
el mejor rendimiento de reacciéon (Minami y SakaQ&0 Las reacciones globales
involucradas en el proceso se presentan en lad@. Tanto la reaccién de hidrélisis
como la de esterificacion se llevan a cabo a umpeeatura de 270°C y una presion de 7 a
20 MPa. En la Figura 4.3 se muestra un diagramplisicado del proceso. Resulta claro
que el nimero de equipos de proceso necesarioseser ml correspondiente para el
proceso catalitico. Ademas, dado que no se utitalizador, la purificacion del biodiesel
consta basicamente en la eliminacion del agua ptodle la reaccion de esterificacion y el

metanol en exceso.

CH, — OCOR! CH, —OH
| - . | ~ ,
PASO 1 CH—OCOR* + H0 " CH—OCOR’ + R'COOH
| |
CH,—OCOR? CH,—OCOR?
CH, —OH CH, —OH
| = ) I »
PASO 2 CH—OCOR® + HO % CH—OH R'COOH
f!:H-.—DCDRS CH,—OCOR?
CH, —OH CH, —OH
| - |
PASO 3 CH — OH + HO " CH—OH + RcooH
| 0 «——
CH,—OCOR? (|2H-. —OH

Figura 4.1. Pasos de la reaccion de hidrolisisigkceéridos.
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Tabla 4.1. Cadenas de acidos grasos.

Acido Numero de carbonas Representacion de
y dobles enlaces la cadena
Palmitico 16:0 -(Ch)1a—Ch
Estearico 18:0 -(Chhis— Chs
Oléico 18:1 -(CH);CH=CH(CH,);CH3
Linoléico 18:2 -(CH);CH=CH-CH-CH=CH(CH,),CH3
Linolénico 18:3 -(CH,);CH=CH-CH,-CH=CH-CH,-CH=CH-CH,-CH;
Hidrolisis
CH, — OCOR! R'cOoOH CH, —OH
CH— OCOR®  + HO0 . * R'COOH + CH—OH
n:l:Hz—oc0R3 R'COOH (|ZH:—0H
Triglicérido Acidos grasos Glicerol
Esterificacion

R'COOH + CHOH " R'COOCH, + HO

Acido graso Biodiesel

Figura 4.2. Reacciones globales involucradas enoduccion de biodiesel por el método Saka-

Dadan.
Metanol
Capa h 4
Agua » .. Aceitosa —» Agua
Hidrolisis p| Separacion »| Esterificacio »| Purificacién
) [ Ll dE Fases Ll stericacion L
Aceite——p ——® Biodiesel
270°C/7 MPa 270°C/7 MPa

Capa
Acuosa

—— M Agua

Purificacién

¥

—® Glicerol

Figura 4.3. Diagrama simplificado del proceso SRkaan.
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El llevar a cabo la reaccién de esterificacion ateoholes a condiciones supercriticas
presenta un numero importante de ventajas sobreldo catalitico convencional. Dado
gue la reaccion se lleva a cabo en una sola fasesistencia a la transferencia de masa es
menor, lo cual resulta en velocidades de reaccidyones. Ademas, la cantidad de metanol
en exceso que debe alimentarse es también cordilaente menor a la correspondiente
al método catalitico, debido a que los mismos &cglasos actian como un catalizador
acido, mejorando el rendimiento con bajas cantisla@@emetanol en exceso. Por otra parte,
dado que el objetivo de la reaccion de hidrélisisletener acidos grasos libres, la presencia
de estos en la materia prima no produce reacciodeseables, contrario a lo que ocurre en
la produccion catalitica donde se puede tenerdecién de saponificacion. Asimismo, se
ha mostrado que la presencia de agua en la mat@ma no afecta el rendimiento de la
reaccion (Kusdiana y Saka, 2004). Por tanto, etgso resulta ser muy adecuado para
convertir grasas animales y aceites de reuso,uaes contienen altas concentraciones de
acidos grasos libres y agua. Por otra parte, etegm en dos pasos presenta ventajas
adicionales sobre el proceso en un paso, entgitagpales se encuentran las condiciones
de reaccidon menos severas, lo cual permite el esscero inoxidable en los equipos (Saka
et.al, 2006). Ademas, en el caso del proceso en un, gdsocurrir la reaccién de
transesterificacion el glicerol reacciona con latihgésteres produciendo monoglicéridos y
asi sucesivamente de manera inversa hasta lldggli@ridos, reduciendo el rendimiento
de la reaccion. Esto no ocurre en el proceso empaess, puesto que el glicerol es retirado
después de la reaccion de hidrdlisis.

No obstante las ventajas del proceso de dos etdpbilo a las severas condiciones de la
reaccion, el proceso requiere cantidades consigsrale energia, o que, junto con los
precios de la materia prima, impacta de maneratdied costo final del biodiesel.

4.3. Intensificacion del proceso Saka-Dadan

En la Figura 4.3 se observa que la etapa de ésaerdn en el proceso Saka-Dadan consta
basicamente de un sistema de reaccion y la pastauiificacion del biodiesel. Existen

alternativas para reducir el consumo de energis gdstos del proceso por medio del uso
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de equipos que lleven a cabo funciones multiplésieaarrollo de este tipo de esquemas se
le conoce como Intensificacibn de Procesos. En ado cdel proceso Saka-Dadan,
analizando la estructura del proceso es posibébleser el uso de destilacion reactiva para
llevar a cabo la produccién de biodiesel y la segan del agua y el metanol, asi como el
resto de las impurezas. Dado que no existe format@ddos fases liquidas, la separacion
solo se lleva a cabo entre la fase liquida y vafeirmismo, considerando la alta velocidad
de reaccion, se prevé que el nimero de etapasvesaseria bajo, asi como la retencion
necesaria para obtener altas conversiones. Porpaita, aun cuando el metanol se
encuentra en un estado cercano o superior al prfttoo, la reaccion se lleva a cabo
primordialmente en fase liquida, asegurando unactmtadecuado entre los reactivos. Un
esquema simplificado de un proceso propuesto amardduccion de biodiesel por el
método Saka-Dadan con destilacion reactiva se migess la Figura 4.4. Modificaciones
adicionales pueden hacerse a la columna de déstilagactiva con el fin de reducir el
consumo de energia por medio de acoplamientosd@smEn ese caso, el esquema base
sigue siendo el de la Figura 4.4. El desarrolloladediferentes sistemas de destilacion

reactiva se presentara en capitulos posteriores.

Metanol

Capa h J
Agna Separacién Aceitosa Esterificacion/ e
. Hidrolisis > de Fases ™| Purificacion
Aceite———» ——®Biodiesel
270°C/7 MPa 7 MPa
Capa
Acunosa
— ™ Agua
| Purificacion
— Glicerol

Figura 4.4. Diagrama simplificado del proceso SRkdan con destilacion reactiva.
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Capitulo 5

Metodologia

5.1. Introduccién

En este capitulo se presentard la metodologia adglpara el analisis del proceso bajo
consideracion. Se comenzard revisando la etapanddasion preliminar del proceso,
suponiendo en una primera instancia que la reacegtieva a cabo en equilibrio y
posteriormente simulando la reaccién por medio menodelo cinético de primer orden.
Después se presentara el calculo de los indicedesempefio para los diversos casos
estudiados, seguido por la descripcién de la méagdo propuesta para el disefio de las
columnas de destilacion reactiva con acoplamiegétimito, asi como su aplicacion y las
alternativas consideradas para la optimizacion d#od esquemas. Finalmente se
presentara un método para el anadlisis prelimindrci#o de vida del proceso y las

modificaciones propuestas.

5.2. Simulacion del proceso

Con el fin de determinar la factibilidad de los ggsos de produccion de biodiesel que
incorporan sistemas de destilacion reactiva corplaogento térmico, se realizd la
simulacién de los mismos en el simulador comefssglen On& V. 7.0. La simulacion del
proceso se llevé a cabo en dos etapas: En la @isgeconsiderd que la reaccion se lleva
hasta el equilibrio, con el fin de observar el congmiento termodinamico de la mezcla
asi como analizar la distribucion de los comporeete las columnas. En una segunda

etapa se llevo a cabo el estudio de los sistemateando un modelo cinético de primer
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orden. A continuacion se presenta la metodologidaipara disefiar y analizar los distintos
procesos bajo estudio.

5.2.1. Reaccion en equilibrio quimico

Una parte importante en el andlisis previo a lasikiciones consiste en la seleccién de un
modelo termodinamico adecuado para la prediccidagipropiedades fisicas de la mezcla
y del equilibrio entre las fases involucradas. &igdo las recomendaciones presentadas
por Carlson (1996), y probando diferentes modekra predecir las propiedades de los
componentes de la mezcla como sustancias purag)esiond el modelo de coeficientes
de actividad NRTL para la representar la fase digyi la ecuacion de Redlich-Kwong para
modelar la fase vapor. Una importante ventaja dedleto NRTL es que para el sistema
bajo estudio predice el numero apropiado de fdsesual resulta importante dada la
existencia de dos fases liquidas en el reactor id&dlisis y en el decantador. Los
parametros desconocidos de la ecuacién NRTL fueatnulados empleando el método de
contribucion de grupos UNIFAC. Asimismo, para loge$ de la simulacion se considero
como materia prima la trioleina, puesto que setdat un triglicérido contenido en una
importante proporcion en diversos aceites vegetala® el de canola, ajonjoli, cacahuate,
entre otros. Lo anterior puede verificarse en |Bld@®.1, que muestra la composicion de
aceites vegetales y grasa animales. La cifra gpeesenta cada acido graso indica el
numero de carbonos presente en la cadena asi ¢aramero de enlaces dobles presentes.
Asi, entre los acidos grasos que componen loseaceiégetales se encuentran el acido
palmitico (16:0), el &cido estearico (18:0), edacoléico (18:1) y el &cido linoléico (18:2),
presentes tanto en forma de acidos grasos libres em las cadenas constituyentes de los

triglicéridos.

5.2.1.1. Proceso Saka-Dadan

Una vez seleccionado el método de calculo de égoilliquido-vapor, se comienza la

simulacion en Aspen One, llevando la materia pritnaleina, agua y metanol) desde
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condiciones atmosféricas (1 atm y 25°C) hasta demliciones de reacciéon (7 MPa = 69
atm y 270 °C); utilizando para ello los modulsmpy Heater, de las carpetaBressure
Changersy Heat Exchangergespectivamente. Posteriormente se introdualaina vy el
agua al reactor de hidrdlisis, el cual se simula@aon reactor de equilibrio con el médulo

RGibbs El reactor opera a una temperatura constant&@C2y 7 MPa de presion.

Tabla 5.1. Composicién porcentual de algunos aceitgetales y grasas animales (adaptado de
Demirbas, 2005).

Aceite o grasa] 16:0 | 16:1| 18:0 | 18:1 | 18:2| 18:3 | Otros
Algodon 28.7 0 0.9 13.0 5744 0 0
Canola 3.5 0 0.9 64.1 22(38.2 0
Alazor 7.3 0 1.9 13.6 772 0 0
Girasol 6.4 | 0.1 2.9 177 7290 0
Ajonjoli 13.1 0 3.9 52.8/ 30.2 0 0
Linaza 5.1 0.3 2.5 18.9 18/155.1| O
Palma 42.6| 0.3 2.5 189 18.B5.1| O
Castor 1.1 0 3.1 4.9 1.3 0 896

Soya 13.9| 0.3 2.1 23.2 56/24.3 0
Cacahuate 11.4 0 2.4 483 32.0.9 4.0
Sebo 24-32 0 | 20-25|37-43| 2-3 0 0-17
Grasaamarillg 23.2 | 3.8| 129 443 6.9 0. 8.2
Grasa café 228 3.1 12pb 424 12.0.8 6.3

Al reactor de hidrolisis se alimenta una corriedie 46 kmol/h de trioleina, la cual
reacciona con un exceso de 2476 kmol/h de agusguderdo con la relacion volumétrica de
1/1 establecida por Minami y Saka (2006) para desplel equilibrio de la reaccion hacia
el lado de los productos. Se establece la formadgdos fases liquidas, una conteniendo
agua y glicerol y la otra &cido oléico, trioleiipleina y monooleina. La distribucion final
de las fases, por supuesto, estara determinada pquilibrio liquido-liquido. Al ocurrir la
reaccion de hidrélisis se obtienen 138 kmol/h dddaoléico y 46 kmol/h de glicerol. Se
forman dos fases liquidas, una fase acuosa continigrincipalmente agua y glicerol, y
una fase aceitosa con el acido graso y ciertadahtie agua. Dichas fases se separan en un
decantador, simulado con el médiecanterde la carpet&eparators Se ha establecido
la operacion del decantador a las condiciones dealecion, 7 MPa y 270°C, considerando

como componentes clave para la separacion al agliglicerol, puesto que son los que
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conforman la fase acuosa. La corriente que contrglicerol se lleva a una etapa de
purificacion, mientras que la corriente con losdési grasos entra a un reactor de
esterificacion junto con la corriente de metan@l BPa y 270°C. Dicho reactor se simula
por medio del modul&®Stoi¢ empleando una proporcion de 0.9/1 en volumen r{&thr)

de metanol/acido oléico, de acuerdo con lo recoamg@or Minami y Saka (2006). Dicha

relacion implica un exceso de cerca del 33% de moéteon respecto al acido oléico. Se
establece una conversion deseada de 97% del déido,sin embargo es necesario tener

en cuenta que dicha conversion estara limitad&lpaguilibrio quimico.

La corriente de salida del reactor de esterificacé& introduce en una columna de
destilacion para eliminar el contenido de aguallen Bicha columna se simula usando el
moddulo RadFrac de la carpetaColumns La corriente de fondos de la columna de
destilacion consta basicamente de metil oleato tamoé y es enviada a un tanque flash a
baja presién, donde el metanol es vaporizado yaegotriente liquida se obtiene el
biodiesel. La separacion se lleva a cabo de mamaérgue el biodiesel cumpla con las
especificaciones presentadas en la Tabla 5.2 aBtalna de la simulacion se presenta en la

Figura 5.1.

Tabla 5.2. Especificaciones de pureza para el éseti(adaptado de Vicente et. al., 2004).

Componente Especificacion Estandar
Agua y sedimentos 0.05 max vol.% ASTM
Glicerol libre 0.020 max wt.% ASTM/ EN 14214
Glicerol total 0.25 max wt.% ASTM/ EN 14214
Monoglicéridos 0.8 max wt.% EN 14214
Diglicéridos 0.2 max wt.% EN 14214
Triglicéridos 0.2 max wt.% EN 14214
Metanol 0.2 max wt.% EN 14214

5.2.1.2. Proceso de destilacion reactiva

Una vez simulado el proceso convencional, se puesigtegrando el sistema de
esterificacion y el de separacion en un solo equips simulaciones del proceso usando

una columna de destilacion reactiva para produodiesel se llevaron a cabo tomando
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como base el sistema convencional previamente orgubo. La corriente aceitosa que sale
del decantador se alimenta a una columna de dedtilaeactiva junto con la corriente de
metanol. La mezcla de alimentacion contiene pradoiente acido oléico, agua y un poco
de glicerol, los cuales, junto con el metanol ynetil oleato que se forma como producto,

hacen una mezcla de cinco componentes.

Punificacion del
Reactor de Biodiesel

Esterificacion

:
k4
Q

L Reactor de Hidrolisis

Decantador

Figura 5.1. Diagrama de la simulacioén del procesprdduccion de biodiesel por el método Saka-Dadan
equilibrio.

La columna de destilacion reactiva se simulé enmgleael méduldRadFracde la carpeta
Columns Debido a la complejidad de la mezcla en cuantaialero de componentes, no es
posible emplear un método grafico para llevar a@ldisefio de la columna de destilacion
reactiva. Asi pues, para obtener un disefio predimide dicha columna se efectuaron
pruebas con el numero de etapas y con la distdhuie los flujos. Se obtuvo como mejor
opcion, en cuanto a la reduccion en el consummdeg@, la configuracién que involucra
la separacion de toda el agua como producto de dpante del metanol como producto
lateral y una mezcla de metanol y metil oleato cmoalucto de fondos. Se selecciono esta
distribucién debido a que, si la carga térmicanseeimentaba para obtener metil oleato de
alta pureza en los fondos, la temperatura se iremt@aba a valores mayores que 300°C,
temperatura a la cual puede ocurrir la isomerizadél metil oleato a su from@aans
Dicho isébmero es indeseable debido a sus malasegaates de fluido frio (Imahaged.al,
2008). De esta forma, las temperaturas en la c@dudendestilacion reactiva deben ser

menores que 300°C. El numero de etapas reactivA® dke manera que se alcanzara una
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conversion de acido oléico a metil oleato supaxi®@7%. Por otra parte, la alimentacion de
aceite se fij06 en la segunda etapa de la colunoraarido como primera etapa el
condensador. Asimismo, la corriente de alimentad@émetanol se fij6 en el fondo de la
columna debido a que en esa posicion se presentaerbr consumo de energia. La
columna opera a una presion de 7 MPa, con una daigeesion de 10 psia. La reaccion es
definida como una reaccion de tip&EAC-DIST La conversion se fija en un valor deseado
de 97%; sin embargo, ésta puede variar dependidadias limitaciones del equilibrio
quimico. El producto obtenido en el rehervidor @e columna es un biodiesel de
aproximadamente 90% de pureza en masa, el cuatrediuce finalmente a un tanque de
vaporizacion para eliminar las impurezas restafibdiagrama de este proceso se muestra

en la Figura 5.2.

Colimna de
Destilacion Reactiva

Decantador

— Reactor de Hidrolisis

Figura 5.2. Diagrama de la simulacion del procesprdduccion de biodiesel por el método Saka-Dadan

usando destilacion reactiva con equilibrio.

5.2.1.3. Destilacion reactiva con acoplamiento télgo

Tomando como base el proceso con destilacion wveacBe propuso un esquema
equivalente con una columna Petlyuk reactiva. Reatizar las simulaciones se requiere un
disefio inicial que proporcione datos como el nunderetapas en la columna principal y en

el prefraccionador, asi como las etapas en lagslgreaccion ocurre. Esto se llevo a cabo
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por medio de un rearreglo de etapas en la colurendedtilacion reactiva, tomando una
seccion de la columna para formar el prefracciondéola columna Petlyuk, tal como se

muestra en la Figura 5.3.

Figura 5.3. Disefio de la columna Petlyuk reactimarparreglo de etapas de la columna reactiva.

En el prefraccionador, el flujo de liquido que \&ate la columna principal (FL1) entra por
el domo y el flujo de vapor que viene de la columpnacipal (FV2) entra por el fondo. La
reaccion se lleva a cabo en la seccién de agotéonienla columna principal, pues si esta
se trata de llevar a cabo en el prefraccionadortengndo las alimentaciones en la
columna principal se obtiene entonces una convensigy baja. Asimismo, si se intenta
llevar a cabo la reaccion en el prefraccionadonatitando en este mismo, las etapas de la

columna principal se secan.

La ubicacidn de los flujos de interconexion endaumna principal se determin6 por medio
de un andlisis paramétrico; en dicho andlisis sdifina la posicion de los mismos de

manera que se lograse la convergencia de la simdnlgain bajo consumo de energia, a la
vez que se mantiene la conversion y pureza de dseldideseada. En la Figura 5.4 se

muestra el proceso completo usando el sistemauRa#activo.

Al haberse fijado la pureza del biodiesel requeridallevd a cabo la optimizacion de los

flujos de interconexion de la columna Petlyuk, rearegndo fijo el valor del flujo de vapor

5C



INSTITUTO TECNOLOGICO DE CELAYA
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA CAPITULO 5

que sale de la columna Petlyuk (FV2) y variandeaédr del flujo de liquido de salida (FL1)
hasta encontrar un minimo local en el consumo @egén Posteriormente, se modifica
FV2 y se vuelven a probar diversos valores para, Biduiendo de esta manera hasta

encontrar el menor consumo de energia posible.

Columna Petlyuk
Reactiva

e ) Bl
i
-
Eoril o
[

o, =
[
SEPE ) [

£y -
||||||| o
=) @ Decantador '

— Reactor de Hidrolisis

Figura 5.4. Diagrama de la simulacion del procesprdduccion de biodiesel por el método Saka-Dadan

usando un sistema Petlyuk reactivo con equilibrio.

5.2.2. Reaccion con modelo cinético
Ya determinada la viabilidad en cuanto al uso déesias intensificados para producir
biodiesel por el método de Saka-Dadan, el sistemansaliza ahora considerando que la

reaccion se lleva a cabo siguiendo un modelo coéke primer orden, de la forma:
d
% =kCoac (5.1)

Este modelo cinético se propone debido a la semxejgue presentan las curvas de
rendimiento experimentales obtenidas por MinamakaS(2006) con un modelo de primer
orden, dado que el metanol se alimenta en excesoespecto al acido oléico. Asimismo,
los valores reportados para la constante de veldait reacciork, corresponden a una
reaccion de pseudo-primer orden. La validacionsti@seconsideraciones se presentara en el

capitulo siguiente. La reaccion analizada es kxiéisacion del acido oléico:

OLAC+ MEOH -~ MEOL+H?20

51



INSTITUTO TECNOLOGICO DE CELAYA
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA CAPITULO 5

e ———————
Siendo OLAC el acido oleico, MEOH el metanol y ME®Lmetil oleato. Al igual que la
mayoria de reacciones de esterificacion, esta iG@aas de naturaleza reversible, sin
embargo el metanol actia como un inhibidor de d&a@n en sentido inverso. Debido a
esto, el modelo cinético de primer orden promeezaadrse a los datos experimentales. Con
el fin de probar el modelo cinético propuesto,osaaron los datos de velocidad de reaccion
reportados por Saka (2007). Para simular la reaaté$eada en el simulador es necesario

conocer la energia de activacion y un valor detetante de velocidad de referencia:

k= ko(%J exp[—(E/R)[%—%ﬂ (5.2)

dondek es el valor de la constante de velocidad a la ¢eatpraT, ky es la constante de
velocidad a la temperatura de refereniGjy E es la energia de activacion. A partir de un
diagrama de Arrhenius se calcula el valor de lagtaale activacion, mientras que pkga
se toma el valor de 2.9x¥@& reportado por Saka (2007) para una temperatupa @f.

Con el fin de determinar si el modelo cinético pregto es capaz de reproducir
adecuadamente los datos experimentales de Minan8aka (2006) se efectuaron

simulaciones en un reactor por lotes, empleandmdlulo RBatchde Aspen One. Las

corridas se llevaron a cabo bajo condiciones dd”a ¥1270°C. La alimentacion al reactor
consta de 100 kmol/h de acido oléico y 300 kmokhnaetanol, aproximandose a una
relacion metanol/acido oléico de 0.9/1 en voluni®i (nolar). El tiempo de reacciéon se
establecié como 0.5 horas. Posteriormente se aealizoruebas del modelo en un reactor
de tanque agitado por medio del modRIGSTR con el fin de obtener una aproximacion
del volumen de reactor de flujo continuo necespdata alcanzar las altas conversiones

buscadas.

5.2.2.1. Proceso Saka-Dadan

Empleando el modelo cinético propuesto se efeatdaosimulaciones de los sistemas que
habian sido previamente estudiados usando reactereguilibrio. La etapa de hidrdlisis y

separacion de fases se mantiene igual, los candBosealizan sobre la etapa de
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esterificacion. Primero se estudia el proceso cmriveal. Dado que la velocidad de
reaccion se ve reducida cuando disminuye la cora@h de acido oléico, es necesario el
uso de dos reactores con una etapa de separatzomexdia, con el fin de evitar tener un
solo reactor de gran tamafio. Dichos reactoresnselagion empleando el moduRPlug
correspondiente a reactores de tipo tubular. Eprumer reactor se llevo la reaccién hasta
alcanzar una conversion de 97%, posteriormenteuren columna de destilacion, se
remueve el agua producto de la reaccion y en saquddrre una segunda esterificacion,
con lo cual se alcanzan conversiones arriba del. 9@4areaccion se define como tipo
POWERLAW es decir que se rige por un modelo cinético gal tey de Potencias;
asimismo, se usa = 1y Top = 270°C, con las concentraciones expresadas en forma de

molaridad.

Los dos reactores de hidrélisis operan a 270°QWP@. Las dimensiones de los mismos se
determinaron manipulando su longitud y diametrddhakanzar la conversion deseada. La
separacion del agua después del primer reactotega & cabo en una columna de

destilacion de 25 etapas, simulada por medio ddutbdradFracde la carpet&€olumns

La corriente de salida del reactor de re-estediizase envia a un tanque flash a baja
presion para purificar el biodiesel, eliminandoegteso de metanol y agua. El diagrama

completo de la simulacion del proceso convencisagresenta en la Figura 5.5.

Reactor de Remocion de

esterificacion

£
b I
£ Purificacion de
biodiesel
(V=01
—»ﬁg—‘ Reactor de R
n [WaTER b reesterificacion
I % I '
0] ’ ~ V Decantador

Reactor de hidrolisis o

Figura 5.5. Diagrama de la simulacion del procesprdduccion de biodiesel por el método Saka-Dadan
un modelo cinético de primer orden.
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5.2.2.2. Proceso de destilacion reactiva

A continuacion se efectuaron las simulaciones spoedientes al proceso con destilacion
reactiva, empleando la misma estructura analizhdarsiderar la reaccion en equilibrio.
Al introducir el modelo cinético dentro del esquededestilacion reactiva, es necesario
definir el tiempo de residencia para cada etapetivea Con el fin de determinar un valor
adecuado para esta variable, se llevd a cabo disiardel comportamiento del sistema a
diferentes valores del tiempo de residencia eretapas reactivas buscando mantener la
conversion arriba del 99%. La reaccion ha sidonitidi como tipoREAC-DISTcon un
modelo cinético de tipo Ley de Potencia. Como senbacionado, una variable que entra
en juego al introducir un modelo cinético en utesi® de destilacion reactiva es el tiempo
de residencia. Este se establece para la fasddiguiesto que es en esa fase donde se lleva
a cabo la reaccion. Como una simplificacion, sedfaido el mismo valor del tiempo de
retencion para todas las etapas reactivas. Sezanalmbién la posibilidad de fijar el
tiempo de residencia para las etapas y variarre¢gmondiente al rehervidor; sin embargo,
esto ocasionaba un decremento en la conversiota Eigura 5.6 se presenta el diagrama

de la simulacion con destilaciéon reactiva.

Columna de destilacién
reactiva

L
2
A

Decantador

1L
4
k4

Reactor de hidralisis

Figura 5.6. Diagrama de la simulacion del procesprdduccion de biodiesel por el método Saka-Dadan

usando destilacion reactiva con un modelo cinétegprimer orden.
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Los cambios de alta a baja presion se llevarorba empleando turbinas hidraulicas con el

fin de recuperar energia y disminuir el consumo ketelectricidad.

5.2.2.3. Destilacion reactiva con acoplamiento télgo

De manera similar a lo anteriormente descrito seteb la simulacion del proceso con la
columna Petlyuk reactiva, empleando el mismo tiedgeoesidencia de la columna reactiva
convencional para las etapas en las que se llesaba la esterificacion. Asimismo, la
estructura de la columna Petlyuk reactiva empléa€lda misma que se utilizé al estudiar
el sistema considerando la reaccion en equiliiita vez alcanzada la pureza deseada del
biodiesel en el fondo de la columna se llevd a ciaboptimizacién de los flujos de
interconexion de la misma manera descrita en lei@e&.2.1.3 para el caso de la reaccion

en equilibrio. En la Figura 5.7 se muestra el diag de la simulacion correspondiente.

Columna Petlyuk reactiva

Decantador g '

Reactor de hidrélisis

Figura 5.7. Diagrama de la simulacion del procesprdduccion de biodiesel por el método Saka-Dadan

usando una columna Petlyuk reactiva con un modeédico de primer orden.

Habiendo analizado los esquemas de destilacionivaac Petlyuk, se propuso un tercer

sistema el cual consiste de una secuencia diréctaicamente acoplada con reaccién
quimica. El disefio de este sistema se baso emrebpondiente a la columna de destilacion
reactiva, tomando un numero de etapas de la sedeiéectificacion de ésta y extrayéndola
de la columna para formar el rectificador latetalcomo se muestra en la Figura 5.8. Una

vez obtenido el disefio, se simuld el sistema coma columna de destilacion y un
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rectificador, usando el médulRadFrac Tanto el nimero de etapas del rectificador latera
como el flujo de interconexion y la carga térmiearsanipularon hasta alcanzar conversiéon
y pureza comparables con las obtenidas con lensast de destilacion reactiva y Petlyuk
reactiva. El proceso completo se muestra en la r&igh9. Una vez fijas las
especificaciones, se llevo a cabo la optimizaciéh fllijo de interconexién, buscando

minimizar el consumo de energia.

Figura 5.8. Disefio de la secuencia directa térmiécaenacoplada reactiva por rearreglo de etapas de |

columna reactiva.

SN .~
e

e { o e !@
-

o Hzg
2 Reactor de Hidrélisis Decantador

Figura 5.9. Diagrama de la simulacion del procesprdduccion de biodiesel por el método Saka-Dadan

usando una secuencia directa térmicamente acopadtiva con un modelo cinético de primer orden.
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5.2.3. Calculo de los indices de desempefio

Contando ya con los modelos de las diversas atteasade intensificacion propuestas, se

llevo a cabo el calculo de los diversos indicedesemperio.

5.2.3.1. Eficiencia termodinamica

El primer indice es la eficiencia termodinamicaapks sistemas de destilacion reactiva.
Para llevar a cabo este célculo se utiliza la e@éna(3.14). El calculo del cambio de

exergia se puede efectuar por medio de la siguésnizcion:

AB=AH-TAS (5.3)

El trabajo neto se puede obtener como la sumaadethio en la disponibilidad y el trabajo
perdido:
(-w

net

)=AB+ LW (5.4)
El trabajo perdido se obtiene de la manera sigeient
LW =TAS, (5.5)

DondeT, es una temperatura de referencia, la cual se tamd 537 R (25°C). Dado que
los tres sistemas intensificados (la columna déldei®n reactiva, RD, la columna Petlyuk
reactiva, TCRD, y la secuencia directa térmicamewtgplada directa reactiva, RTCDS)
cuentan solamente con un rehervidor, el términevérsible se calcula de la manera

siguiente:

A5tk
AS, =AS+ T (5.6)
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SiendoQc el calor que se retira en el condensadlgita temperatura en el condensady,

el calor que entra al rehervidor de la column@gryla temperatura en el rehervidor. Las
temperaturas deben ser absolutas. El cambio emdépm en la ecuaciéon (5.3) se calcula
como la suma de las entalpias de las salidas niesosna de las entalpias de las entradas.
Ambos sistemas constan de dos entradas (la alioiééntde metanol y la de acidos grasos)
y tres salidas (las corrientes correspondientesnaog corriente lateral y fondos en el caso
de los sistemas RD y TCRD, y las corrientes cooegdgntes a domo de la columna
principal, domo del rectificador lateral y fondas @& caso del sistema RTCDS). Entonces,

para los dos primeros casos:

AH =H w, + Hgwg+ H w— Howy — Ho Wi, (5.7)

En la ecuacion (5.7)H es la entalpia molawy representa el flujo méasico y los subindices
D, S B, F1y F2 se refieren a destilado, corriente lateral, fonde@da columna principal,
alimentacion de acidos grasos y alimentacion deamogt respectivamente. Para la

secuencia RTCDS se tiene:

AH = HDCWDC + HDSRWDSR+ H W H W™ H eWp (5.8)

Donde los subindicd3C, DSR B, F1y F2 se refieren a destilado de la columna principal,
destilado del rectificador lateral, fondos de lduoma principal, alimentacion de acidos
grasos y alimentacion de metanol, respectivamdrs. valores de entalpia molar se
obtienen de la tabla de resultados para las ctesaima vez efectuada la simulacion. De
manera semejante, el calculo del cambio de entpmpéalos sistemas RD y TCRD es de la

forma siguiente:

AS=S W+ IWH W » W o (5.9)

Y para el sistema RTCDS:

AS= Qe Wet Sor Wert S W P W S Y (5.10)
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Dado que en los sistemas analizados ocurre unai@aaguimica, existira un cambio en la
energia del mismo debido a la reaccion. No obstanelos célculos anteriores se ha
considerado que los efectos de la reaccion se etmaneincluidos en los términos de
entalpia y entropia de las corrientes que abandaneolumna, asi como en el calor total
gue entra y sale de la misma. Esta suposicionsyouesto, podria llevar a errores en la
estimacion de la eficiencia termodindmica, perdeeliteratura no existe informacion de
calculo de dicha eficiencia para sistemas con r@aguimica. Sin embargo, dado que la
eficiencia termodinamica se empleara como parantktroomparacion, en este trabajo se

tomara este método de célculo como aceptable.

5.2.3.2. Emisiones de dioxido de carbono

El calculo de las emisiones de didxido de carbanlesd a cabo por medio de la ecuacién
(3.16). Se llevo a cabo dicho calculo consideragldmnsumo de energia térmica para todo
el proceso. Posteriormente, con el fin de resaltampacto de los sistemas intensificados
sobre las emisiones de dioxido de carbono, sezéealicélculo considerando solamente el
consumo energético en la etapa de esterificacidrel Easo del proceso convencional, este
consumo corresponde a los reactores de esterdicata columna de destilacion y el
tanque flash. En el caso de los procesos inteadii, dicho consumo de energia
corresponde a la columna reactiva y los tanquesagderizacion laterales. Para satisfacer
los requerimientos energéticos del proceso, seidendsel uso de vapor a dos condiciones
de saturacion distintas, dadas las diferenciasrdpédratura que se presentan en las diversas
etapas del proceso. Las propiedades de los vaperpeesentan en la Tabla 5.3. Por otra
parte, de acuerdo con lo propuesto por Gaddli. (2005), se ha tomado un valor de
1800°C para la temperatura de flama, 160°C parangeratura de chimenea y 25°C para

la temperatura ambiente.

Para generar el vapor que ha de suministrar lgnt¥rmica al proceso se ha considerado

el uso de dos combustibles: gas natural y aceitgustible. Las propiedades de dichos
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combustibles necesarias para el calculo de las@msde didxido de carbono se muestran
en la Tabla 5.4.

Tabla 5.3. Propiedades de los vapores empleadaspaninistrar calor.

P (bar)|[ T (K) | h (kd/kg)] . (kd’kg)
17.905| 480 | 2795.8| 19125
943 | 580| 2734.2] 1350.9

Tabla 5.4. Propiedades de los combustibles empdaaala producir vapor (de Gadadtaal, 2005).

Combustible %C  NHV (kJ/kg
Gas natural 75.4 51600
Aceite combustible 86.5 39771

Con el fin de establecer si el biocombustible oidiriiene capacidad de entregar una
mayor cantidad de energia que aquella necesarappaducirlo, es decir, si presenta un
balance energético positivo, se llevé a cabo etutdl de un parametro adicional

denominado eficiencia térmica (HE), la cual se éfndlo como:

HE = Qprod (5.11)
Qreq

DondeQuroq €S la energia que el biodiesel es capaz de prog@gig es la energia que se
necesito para obtener el biocombustible. El vatoQgl.q Se ha tomado igual a 3980 kJ/Kkg,

de acuerdo con lo reportado por Demirbas (2008).
5.2.3.3. Analisis econdmico

Al igual que con la obtencidon de las emisioneslidgido de carbono, el calculo de costos
de efectud tanto para el proceso completo como lpaetapa de esterificacion. Un paso

necesario es la obtencion del didmetro de los platolas columnas. Esto se llevo a cabo
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por medio de la opciéfiray Sizingdel simulador Aspen OfieSe decidié utilizar platos de
capucha de burbujed\fbble-cap en las columnas reactivas debido a su capacide p
retener el liquido suficiente para que la reacpi@teda hasta altas conversiones (Taylor y
Krishna, 2000).

El parametro mas importante para obtener el casde be la coraza de las columnas es la
altura. Este dato no puede obtenerse directamentiasd simulaciones. Asi pues, para

calcular este valor se empleo la ecuacion propyestbleaven (1969):
H. =0.6IN + 4.27 (5.12)

dondeH,_ es la altura de la columna en metro®Nyes el nimero real de etapas en la

columna.

Para el caso de los intercambiadores de calogleela el area por medio de la ecuacién de

diseno:
Q=UAAT,, (5.13)

La media logaritmica de temperatura se obtiena deahera siguiente, suponiendo un flujo
a contracorriente en el intercambiador:

_ (Tl_tz)_(Tz_tl)
ATy = Tt (5.14)
Tz -4

dondeT; y T, son la temperatura de entrada y salida del fleal@nte, respectivamente,

mientras que; y t, son la temperatura de entrada y salida del fltrido respectivamente.

El valor deU se tomé comd50BTU /h f£ ° F para el condensador de las columnas, y

200BTU /h f£ ° F para el resto de los intercambiadores. Estos alomes reportados en la

literatura y que son utilizados ampliamente pacgp@sitos de calculo (Jiménez, 2003).
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En el caso del reactor de hidrdlisis, dado quersel§ como un reactor en equilibrio no se
cuenta con datos sobre el tamafio del equipo. Eegpse considerd un disefio basado en el
flujo volumétrico, tomando un tiempo de residend& una hora, de acuerdo con los
resultados presentados por Minami y Saka (2006)m@Aeera similar se dimensiono el
decantador, considerando un tiempo de residenciasdboras con el fin de asegurar una
separacion adecuada de las fases. Para los tdtaphese considero el volumen del equipo
igual al flujo volumétrico de vapor. ElI materialnsiderado para la construccion de los
equipos a alta presion fue acero inoxidable. Rev@duipos a baja presion se emple6 acero

al carbon.

En los equipos donde se requiere retirar calocpssidero el uso de agua de enfriamiento
con un cambio de temperatura de 77 a 95°F. Lasi@onds para el vapor ya se han

establecido con anterioridad. La seleccion dedasperaturas del agua de enfriamiento y

del vapor de calentamiento se hizo con el fin deterger unaAT,, minima de 20°F en los

intercambiadores, pues valores muy pequeiiddTge dan lugar a un intercambiador muy

grande. Los costos unitarios de los servicios segmtan en la Tabla 5.5. El costo de

electricidad se consulté con la Comision FederalEtertricidad (www.cfe.gob.my, y

corresponde a la tarifa industrial en Mayo de 2@Stipo de cambio en esa fecha fue

$13.15 por dolar americano, y es el empleado aqui.

Tabla 5.5. Costos unitarios de los servicios.

Vapor a alta presion Vapor a baja presion Agua Electricidad
(Ug/Ib) (Us/Ib) (U$/Ib) (U$/kWh)
0.0056 0.0046 0.0005 0.057

5.3. Desarrollo del método de disefio
Los disenos de los sistemas de destilacion desaeiiola seccidn anterior se obtuvieron
siguiendo un meétodo de andlisis paramétrico. Sibaego, es deseable contar con una

metodologia formal y sencilla para obtener diseii@sales. En el caso de sistemas de
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destilacion no reactivos, uno de los métodos mgdeados es el de Fenske-Underwood-
Gilliland, cuyo desarrollo se puede encontrar emenesas referencias (Seader y Henley,
2006). Para sistemas reactivos, es posible empiéawdos graficos para determinar el
disefio de las columnas, sin embargo dada su regaralstan limitados a un nimero de
componentes menor a cuatro, lo cual dificulta dicagion para el disefio de los sistemas
aqui analizados. Por otra parte, existen métodpsasos basados en la solucion etapa a
etapa del sistema de ecuaciones, sin embargo esanigcconocer inicialmente el nimero
de etapas de la columna, por lo cual resultan apag@dos para el disefio. Asi pues, en el
presente trabajo se ha considerado la posibilidademiplear el método de Fenske-
Underwood-Gilliland como base para el disefio deesias de destilacion reactiva, dado
gue este puede aplicarse a sistemas con cualguiggra de componentes y su aplicacion
solo requiere la solucién de balances de mateoiatgs. Como primera parte del analisis,
se ha puesto bajo consideracion la ecuacién deriwondd para el célculo del reflujo

minimo.

En este contexto, considérese una columna deat®Stila lo largo de la cual se lleva a
cabo una reaccion quimica reversiblel + vgB < v.C + v D. Si dicha columna tiene un
namero infinito de etapas, puede esperarse queseextremos de la misma se alcance la
conversion de equilibrio. Se calcula el valor davassion de equilibrio para la seccion de
rectificacion y para la seccion de agotamientoréirpde las condiciones de alimentacion y
domo y de alimentacién y fondos, respectivamentns@erando como componente de
referencia un reactivo, un balance de materia phreaomponentd en la seccion de

rectificacion de la columna es de la forma:

D, =Fry; _[Vij feqr Fla, (5.15)
Vrr

dondeD;, Fi, v; y rq; son el flujo en el domo, el flujo de alimentacidi, coeficiente

estequiométrico y la recuperacion deseada en diladies para el componentg

respectivamentes,, y v, son el flujo de alimentacion y el coeficiente gsiemétrico del

componente de referencia para la reaccion, respeotinte. Finalmentde,, es la

conversion de equilibrio promedio entre la seccdm rectificacion y la seccion de

63



INSTITUTO TECNOLOGICO DE CELAYA
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA CAPITULO 5

.___________________________________________________________________________________________________________|]
agotamiento en base al componente de referencialpaeaccion. De manera similar se
obtiene un balance de materia para el componeatela seccion de agotamiento de la

columna:

V.
B =Fir; _(VIJ L o (5.16)
siendoB; y rqy; el flujo de fondos y la recuperacion deseadaadds para el componente

Aplicando los balances de materia anteriores, aetgd utilizar la ecuacion de Underwood

en su forma tradicional:

1-q=> ”—ia (5.17)
i=1 Y
& DXDiair
v o=y TRIT
i Zl o -6 (5.18)

dondeq;, es la volatilidad relativa del componeritecon respecto al componente de
referencia, el cual normalmente se toma como epooente mas pesadofyes la raiz de
la ecuacion de Underwood. La relacion minima dejeese obtiene entonces como:

Y/

min _1 1
D (5.19)

Rmin =

Para calcular el nimero minimo de etapas, se amasidna columna de destilacion
operando a reflujo infinito, en la cual se lleveado la reacciomyA + vgB < v.C + vpD.
Entonces, es de esperarse igualmente que a lodargocolumna se alcance la conversion
de equilibrio. Asi pues, se considera el calculondenero minimo de etapas por medio de

la ecuacion de Fenske:

X X
log D,LK B,HK
_ Xp Hk X,k

e Iog(aLK,HK)

(5.20)
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La ecuacion de Fenske requiere las composiciondsme y fondos deseadas. Asi pues, el
calculo debe hacerse de manera tal que se obtémganero minimo de etapas necesario
para alcanzar la conversion de equilibrio. Entonlmssflujos obtenidos para el calculo de
la relacion de reflujo minimo pueden emplearse tamlpara la ecuacion de Fenske.

Finalmente, para obtener el nimero real de etapaséla ecuacion de Gilliland:

N-N 544X X-1
———— M =1-exp 1+ 5.21
N +1 F{ 11+117.2X )( X0 j (.21)
para la cual:
R-R,;
X=——m 5.22
R+1 ( )

Con el fin de determinar la capacidad del métodssgmtado anteriormente para obtener
disefios adecuados de columnas de destilacionvaasé llevaron a cabo pruebas con dos
diferentes mezclas. Una vez que se obtuvieron éssiltados del método corto, se
efectuaron simulaciones en Aspen One para evalohoglresultados. Para el analisis se
considero que soélo los componentes clave se diggiben la columna, lo cual implica que

solo existe una raiz de Underwood.

Mezcla 1.La primera mezcla estudiada es un sistema cuateroampuesto por acido
aceético (AAC), metanol (MEOH), metil acetato (MEAZ agua (H20) a 1 atm de presion,
propuesto por Husst.al. (2003). La reaccion analizada es la esterificad€lmcido acético
para obtener metil acetathdC + MEOH < MEAC + H20. La constante de equilibrio de

reaccion se obtiene a partir de la siguiente eidoes

(5.23)

K, = 2.32exp{782'98)

donde T estad en K. El equilibrio liquido-vapor sdcaldé por medio de la ecuacion de

Wilson, con los pardmetros obtenidos de Haisad. (2003).
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Se considera una alimentacion de 280 kmol/h de AAZB0 kmol/h de MEOH a una

columna reactiva. El corte se efectia entre ellraetitato y el metanol, con recuperaciones
en el domo de 0.5 y 0.4 para el MEAC y el MEOHpessivamente. Haciendo un balance
de materia para el acido acético, considerandoetdmol como componente de referencia

para la reaccién, se obtiene:
Caac = Canco ~ Crieoro fMEOH = CMEOHO(l_ fMEOH) (5.24)

dondefy oy €S la fraccion conversion del metanolCy,-o = Cyrono, PUEStO que la

alimentacion es equimolar. De manera similar pasatros componentes se tiene:

Cueon = CMEOHO(l_ fMEOH) (5.25)
Cuieac = Cueono fveon (5.26)
Ch20 = Cuigoro fueon (5.27)

Ahora bien, de la ley de accién de masas:

K = gMEACCHZO (528)

Efectuando balances de materia para el resto decdosponentes, sustituyendo y

rearreglando se obtiene:

f
K, = (5.29)
(1_ fueon )2

A partir de la ecuacion (5.29) es posible calclddraccion conversion en el equilibrio. En
el caso de la columna, se han calculado fracciams/ersion para la region de

rectificacion y para la region de agotamiento, prdidndose posteriormente estos valores.
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El valor promedio se ha empleado para efectuacdtizilos de relacion minima de reflujo

y nimero minimo de etapas.

Mezcla 2.El segundo caso analizado consiste en un sistemarite compuesto por
isobuteno (IB), metanol (M) y metil tertbutil e@MTBE) a 8 atm de presion, tal y como lo
proponen Maieet.al (2000) para la produccion de metil tert-butilrétea reaccion que se
lleva a cabo efB + M <& MTBE. Se empled una constante de equilitdjio= 20, para la

cual no hay formacion de azedtropo reactivo.

Se considera una alimentacion de 50 kmol/h de IBOykmol/h de M a una columna
reactiva. El equilibrio liquido-vapor se calculdrpoedio de la ecuacion de Wilson, con los
parametros presentados por Magtal. (2000). El corte se efectia entre el metanol y el
MTBE, con recuperaciones en el domo de 0.6 y 0. m metanol y el MTBE,
respectivamente. El célculo de la fraccion congersen el equilibrio se efectia
considerando los balances de materia. Primeroehdoi un balance de materia para el
isobutanol y considerando al metanol como compendatreferencia para la reaccion, se

obtiene:

CIB = CIBO _CMO fM = CMO(l_ fM ) (5.30)

dondef), es la fraccion conversion del metandl;y, = Cy,, puesto que la alimentacion

es equimolar. De igual manera para los otros coemnies se tiene:
C, =C,o-f,) (5.31)
Curee = Cuo fu (5.32)
Ahora bien, de la ley de accién de masas:
K, = Curee. (5.33)
CIB M

Sustituyendo los balances de materia y rearreglaaddtiene:
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K., :C(lfo)z (5.34)
M M
Calculados la relacion de reflujo minima y el ndoneninimo de etapas, los disefios
obtenidos se prueban en el simulador de procespsnA®ne, tomando la relacién de
reflujo igual a la minima y un nimero de etapassm®rado como infinito. Este valor del
numero de etapas se simula a partir del calculo@®lero de etapas reales con la ecuacion

de Gilliland para un valor de la relacion de reflojuy cercano a la minima.

5.4. Disefio y optimizacion de los sistemas reacts/otérmicamente

acoplados

Una vez que se tienen los disefios iniciales y quieasprobado el método de disefio para
sistemas de destilacion reactiva, se llevo a chlgsefio y la posterior optimizacion de la
columna Petlyuk reactiva y la secuencia directmitamente acoplada reactiva. Con este
fin se desarrollaron rutinas en el entorno de dptinion GAMS con los sistemas de
ecuaciones que representan los esquemas de déstitateriormente mencionados. La
mezcla que se considerd contiene los cinco compeseprincipales presentes en las
columnas: metanol (MEOH), &cido oléico (OLAC), rmeleato (MEOL), agua (H20) y
glicerol (GLI). Los cuatro primeros son reactivoprpductos en la reaccion, mientras que
el glicerol es el remanente de la separacion desfpeevia a la etapa de esterificacion. A
continuacion se detallardn las ecuaciones que ouoafo el modelo de optimizacion, asi

como la estrategia de disefio propuesta.

5.4.1. Equilibrio liquido-vapor
El calculo del equilibrio liquido-vapor (ELV) se2llé a cabo siguiendo una formulacion
phi-gamma (Smitket.al, 2007). Asi, las composiciones en las fases seioglan de la

manera siguiente:

_Yy, _yP™
Keq _; - P (535)
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dondey; es el coeficiente de actividad de la fase liquifd, es la presion de saturacion,

®, es un coeficiente de fugacidad corregido y P gsdaion del sistema. En el caso de la

presion de saturacion, asi como otras propiedaglesmponente puro, se obtuvieron en el
simulador Aspen One a la presion de operacion (@)Mpara un amplio rango de
temperaturas, ajustandose posteriormente a divepsasde curvas con el fin de facilitar la
convergencia de GAMS. Dichos ajustes se presemar Apéndice B. El coeficiente de

actividad, como ya se ha mencionado, se calculapdio de la ecuacién NRTL:

C
Z (Tji G;i X ) X G g (Xk TGy )

c ‘ Ty = ¢ (5.36)
Z(Gkixk) = Z (ijxk) Z(ijxk)
k=1 k=1 k=1
Donde:
G; = exp(— G ) (5.37)
— Bij
Ty = A+ T (5.38)

La temperatura T debe estar en unidades absokitagste caso se manejaron grados
Kelvin. Por otra parte es la composicion en fase liquida. Los parameteomteraccion
binaria de la ecuacion NRTL empleados se obtuvidmla base de datos de Aspen One, y

se presentan en la Tabla 5.6 y 5.7. El paran@frtoma un valor de 0.3 para todos los

casos. El calculo d&, se lleva a cabo de la siguiente manera:

q)i = (q?at I:Poynt (539)

Donde ¢ es el coeficiente de fugacidad molar parcial dehgonenté en soluciéng™ es

el coeficiente de fugacidad en la saturaciéBeyn: €s €l factor de Poynting. Tangp™

comoFpeynt han sido ajustados a curvas.
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Tabla 5.6. Parametros;Ale interaccion binaria para la ecuacion NRTL.

Componente MEOH | H20 GLI MEOL | OLAC
MEOH 0 -2.626 0 0 0
H20 4.8241 0 -1.0937 O 0
GLI 0 -0.7026| O 0 0
MEOL 0 0 0 0 0
OLAC 0 0 0 0 0

Tabla 5.7. Parametros; Be interaccion binaria para la ecuacion NRTL.

Componente MEOH H20 GLI MEOL OLAC
MEOH 0 828.3871 559.8946 997.385417 662.832895
H20 -1329.5435 0 226.653| 5916.04319 4978.8569
GLI -221.4105 157.4594 0 2684.41956 1804.79398
MEOL 66.9797602| 930.1428962255.17783 0 255.546314
OLAC -182.317737 537.273753 1100.31342 -132.521092 0

El coeficiente de fugacidad en solucién se obtaremedio de la siguiente relacion:

>
N
S
x

(5.40)

Siendog" el coeficiente de fugacidad del componéntero en fase liquida, mientras que

yi es la composicion en la fase vapor. La relaciod0ssurge de la definicion de
coeficiente de fugacidad en solucion y la del iefite de actividad de un componente
puro. Es posible observar que a lo largo del cdlsalrequieren conocer las composiciones
en ambas fases, por lo cual se necesita un proegdaiterativo para resolver el ELV. En
la Figura 5.10 se presenta el algoritmo por media@dal se ha calculado el ELV cuando se
conoce la composicion en fase liquida. En la Figbrbl se presenta el algoritmo

correspondiente al caso en que se conoce la cotiposin fase vapor. Se observa que
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ambos algoritmos son similares dado que se detarmmlores iniciales para todas las

variables.

Dado que la composicion y las condiciones de teatpexr en el domo, fondos y producto
lateral son fijadas para efectuar el disefio, selgogeponer que el valor de las constantes
de equilibrio en esas regiones de las columnasgreroe constante. Asi pues, esos valores
se tomaron de Aspen One y se mantuvieron fijos.eBibbargo, es de esperarse que el
equilibrio liquido vapor se modifique en los flujds interconexion, puesto que uno de los
principales grados de libertad en el sistema esiganmente el valor de dichos flujos. Asi
pues, el ELV se ha calculado para las diferentamposiciones de los flujos de

interconexion.

5.4.2. Balances de materia

Con el fin de determinar la distribuciéon de los pomentes a lo largo de las columnas se
llevaron a cabo los balances de materia apropiddms.resultados de los balances, por
supuesto, deben concordar con los correspondiaritessimulaciones preliminares con el
fin de que los disefios obtenidos con el métodoocsean comparables con aquellos
obtenidos por la simulacion rigurosa. Para calclaatistribucion de los componentes, se

han dividido las columnas en diferentes seccidaéspmo se muestra en la Figura 5.12.

Considerando los resultados obtenidos en las siioakes presentadas en la seccion 5.2, se
decidid6 mantener fijas las alimentaciones de reasten los extremos de la columna; es
decir, se mantuvieron fijas la alimentacién de @ci€ico por la parte superior y la de

metanol por la parte inferior de la columna. Deaatranera se presentan problemas de
secado en las etapas de la columna. Asi, en eldeato columna Petlyuk se presentan 3
secciones: la seccién 1, correspondiente al p@fnaador; la seccion 2, que es la region no
reactiva de la columna principal; y finalmente é&&@dn 3, que corresponde a la region

donde se lleva a cabo la reaccion. Pueden obserei@rsmente dos alimentaciones a cada
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una de las secciones de la columna principal. Asinm del producto de fondo de la

seccidn 2 se extrae la corriente lateral

Xi
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!

Calcular P2

A\ 4

A\ 4

Calculary;

A 4
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'

NO
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Figura 5.10. Algoritmo para el calculo del equilibliquido-vapor cuando se conoce la composiciétaen

fase liquida.

72



INSTITUTO TECNOLOGICO DE CELAYA
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA

Yi

!

Y

NO

Suponer Ty X

!

Calcular P2

\4

Calculary;

A 4

Calcularg" y
3,

!

Calcularg;*?,
Froyn Y ®;

\4

Calcular Ky,

CAPITULO 5

Figura 5.11. Algoritmo para el calculo del equilibliquido-vapor cuando se conoce la composiciétaen

fase vapor.

En el caso de la secuencia directa reactiva, keiG@ed es el rectificador lateral; la seccién

2 corresponde a la regidn no reactiva de la colupnimeipal, mientras que la seccién 3 es

la zona reactiva de la columna principal. El pradwte domo de la seccion 3 es un flujo de

vapor que se alimenta al rectificador lateral.
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Figura 5.12. Distribucién de secciones en los siatetérmicamente acoplados reactivos, (a) Columna

Petlyuk reactiva, (b) Secuencia directa térmicameanbplada reactiva.

De manera general, la distribucion de los compa&seean la columna principal se calculo
considerando las recuperaciones de la alimenta@épectiva asi como del producto
obtenido (o consumido) en la reaccion. Esto eslainai los balances presentados en las
ecuaciones (5.15) y (5.16), modificandose paraasb @n que se tienen dos corrientes de

alimentacion. Se tiene entonces:

Vi
di,k =1€Cqy 1k 4 Fr 1T TE€Cy 54 2y Fr 2 (Vj fconvzl,OLAC Fr ,12 recy, i« (5.41)
j

OLAC

Vi
b, =rec,, z,;F,+rec, .z, Fr, _( ] feomvZioiacFr ,12 reG, « (5.42)
i

OLAC

donde el componente de referencia para la reaesi@h &cido oléico, dado que se trata de
un reactivo. Por otra parté,x y bix se refieren a los productos de domo y fondos del
componenteé en la secciok, respectivamentegcy 1 kY reg 1 x representan la recuperacion

hacia el domo y fondo de la seccikra partir de la corriente de alimentacion de acido
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oléico (alimentacion 1), mientras quexy ok Y reG, 2« SON las recuperaciones a partir de la
corriente de metanol (alimentacién 2). Dichas recagiones se calcularon aplicado los
balances de materia (5.41) y (5.42) a las simutesiqpresentadas en la seccidon 5.2. Las
composiciones en la alimentacion estan represenfaata, ; y z; para la alimentacion 1y

la alimentacidén 2, respectivamente, mientras lguey Fr 2 representan el flujo total de
alimentacion respective; es el coeficiente estequiométrico del componenté,n, es la
fraccién conversion del componente de referendiauBindicej en el dltimo término de
recuperacion indica el numero de corriente. Dadolgueaccion se lleva a cabo casi en su
totalidad hacia el lado de los productos, la fl@taonversién se mantuvo fija en un valor

de 0.99, conversion que concuerda con los resltabiienidos en las simulaciones.
5.4.2.1. Columna Petlyuk reactiva

En el caso de la columna Petlyuk, el prefraccionaddiene una alimentacion proveniente
de proceso, sus alimentaciones corresponden dujos FL1 y FV2 provenientes de la
columna principal. Con el fin de determinar logdtude salida del prefraccionador, se ha
supuesto una pseudocorriente de alimentacion fshpogonador, consistente en la suma de
FL1 y FV2. Asimismo, se ha considerado el uso de fuaccion de partiCioffyar, por
medio de la cual se determina la fraccién de laugs&limentacion que abandona el
prefraccionador por el domo en forma de vapor y,gemsecuencia, la cantidad de liquido
gue sale por el fondo del prefraccionador. La fiatde particion se define como un valor
entre cero y uno. Las composiciones de FV1 y FL2aeularon usando los algoritmos
presentados en las Figuras 5.10 y 5.11, considerqnd FV1 se encuentra en equilibrio
con FL1 y FL2 esta en equilibrio con FV2. Con estobalance de materia en el

prefraccionador queda completamente definido.

Fvi=f . (FL1+FV2) (5.43)

FL2=(FL1+FV2)-FV1 (5.44)
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5.4.2.2. Secuencia directa térmicamente acopladaactiva

En el caso de la secuencia directa térmicamentplaata reactiva, se llevaron a cabo
balances de materia semejantes a (5.41), emplea@ldoes de recuperacion para el
rectificador lateral. El balance de materia glgteaia el rectificador resulta sencillo, puesto
gue se conoce el flujo de vapor que alimenta, @&l €si el producto de domo de la seccién 3

de la columna principal. Asi, se tiene:

FL=FV -D, (5.45)

Donde FV y FL son los flujos de interconexion ersefavapor y fase liquida,
respectivamente, B, es el flujo en el domo del rectificador laterahsLcomposiciones de
FL se calculan siguiendo el algoritmo presentadiaéfigura 5.11, considerando que FL se

encuentra en equilibrio con FV.

5.4.2.3. Célculo del consumo de energia en el condador

Con el fin de determinar el consumo de energid earelensador de la columna principal,
es necesario conocer el flujo de vapajue ha de alimentarse al condensador. Efectuando

un balance de materia en dicho equipo se tiene que:
V=(R, +1)D (5.46)

Asimismo, se debe conocer la composicionvdgara determinar el calor latente de esta
corriente. Dicha composicion se obtiene a partilateconceptos béasicos del equilibrio
liquido-vapor:

iai r,dc
Vo) = e (5.47)

Zxd,iai,r,dc
i=1
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donde yy; es la composicion de en el vapor que entra al condensadey,, es la
volatilidad relativa de con respecto al componente de referemcen el domo de la
columna yxy; es la composicion en fase liquida del destiladoslmatoria se emplea para

normalizar las composiciones.

5.4.3. Ecuaciones de disefio

Como se ha mencionado con anterioridad, el disefidad columnas térmicamente
acopladas reactivas se llevara a cabo empleandecleiones de Underwood, Fenske y
Gilliland. Sin embargo, el disefio de este tipo ideemas no resulta tan directo debido al
aumento en cuanto al numero de alimentaciones ad@snnas. La metodologia aqui
presentada se basa en la propuesta por Sotudelahya®h (2007) para una columna
Petlyuk no reactiva. Se llevaron a cabo modificaesoa dicha metodologia con el fin de
adaptarla a la columna Petlyuk reactiva y a la esegia directa térmicamente acoplada

reactiva.

5.4.3.1. Columna Petlyuk reactiva

En la Figura 5.13 se muestra un diagrama detaleda columna Petlyuk reactiva, con el
fin de ilustrar el método de disefio empleado. D@t con Sotudeh y Shahraki (2007), el
flujo minimo de vapor puede presentarse en cuakule las secciones en las que se ha
dividido la columna. Asimismo, se debe seleccia@lanayor valor de entre todos los flujos
minimos calculados con el fin de asegurar queparaeion deseada para cada seccion se
lleve a cabo de manera simultanea. Asi pues, @& #lecabo el célculo d€min1, Vmin2 Y
Vmins €mpleando la ecuacion de Underwood y los baladeemateria presentados con
anterioridad. Se ha utilizado en las ecuacionekr(5/ (5.18) la media aritmética de los

valores de volatilidad relativa en el domo y eldorde cada seccion.

En el caso del prefraccionador (Seccién 1), semado al metil oleato como componente

de referencia para el célculo de la volatilidacatreh. Como se ha mencionado con
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anterioridad, se ha supuesto una pseudoalimentatigrefraccionador, consistente en los

flujos FL1 y FV2. Asi, la fraccion liquiday; de dicho flujo se define sencillamente como:

FL1
FL1+FV2

qpfl =

(5.46)

Figura 5.13. Diagrama detallado de la columna Bktigactiva.

Ahora es posible resolver la ecuacion de Underwiawd la seccion 1. Se ha considerado la
distribucion de todos los componentes, incluyerono clave, a lo largo de las diversas
secciones de la columna. Asi pues, existirdnvalores de la raiz de Underwood, siemdo

el niumero total de componentes. El orden de lassain el prefraccionador es el siguiente:

aOLAC,l < Hl,sl < aGLI 1 < 92,31 < aMEOL,l < 93,31 < aMEOH,l < 94,51 < aH 201

En el caso de la zona no reactiva de la columnzipal (seccidén 2), se seleccioné el
metanol como el componente de referencia, pueg®gtrata del compuesto pesado clave

en esta seccion de la columna. También en esténredg la columna existen dos
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alimentaciones, la corrientg fue contiene principalmente acido oléico y aguel fjujo

de interconexion FV1. Dado que la ecuacion de Umoed considera solamente un flujo
de alimentacion, se ha considerado, de manera asingjle lo ocurrido con el
prefraccionador, la existencia de una pseudocderig® alimentacion a la seccién 2, con un

flujo total resultante de la suma deyHV1 y una fraccion liquideyr, dada por:

F

1
F, +FV1 (5.47)

qpf2 =

Debido a los cambios que se presentan en la coonfnosi temperatura en las diferentes
secciones, el orden de volatilidades no es neemsante el mismo. En el caso de la

seccion no reactiva de la columna principal seetien

aGLI 2 < HLSZ < aOLAC,Z < 92,52 < aMEOL,Z < 93,52 < aMEOH,Z < 94,52 < aH 20,2

Para la seccion reactiva de la columna principaddi®n 3) se consideré al glicerol como el
componente de referencia. Asimismo, se ha supleesistencia de una pseudocorriente
de alimentacién formada por el flujo de metagl,y la corriente de interconexion FL2.

La fraccion liquidayps;s de esta corriente esta dada por:

(5.48)

El orden de volatilidades relativas para la sec8i@sta dado de la siguiente manera:

aOLAC,S < 61.53 < aMEOLB < 92,53 < aGLI 3 < 93,53 < aMEOH,S < 94,53 < aH 20,3

De manera similar a lo establecido por Halvorseal. (2003), el flujo minimo de vapor se

ha de seleccionar de manera que:

Vmin,PetIyuk = rna){vmin,z’\7"“”:3 +(1- qpf3) prs} (5.49)
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A partir de lo cual es posible calcular la relaciinima de reflujo por medio de la

ecuacion (5.19).

Una vez obtenida la relacion de reflujo minimo,llsga a cabo el célculo del nimero
minimo de etapas para las 3 secciones de la seayemanedio de la ecuacion de Fenske.
Dado que los componentes con mayor presencia prefehccionador y en la seccion no
reactiva de la columna principal son agua y meta®ltomaron éstos como componente
ligero clave (LK) y pesado clave (HK), respectivamee En el caso de la seccién reactiva,
donde se encuentran los componentes mas pesadoa, camsiderado el metanol como

ligero clave y el glicerol como pesado clave.

Habiendo calculado el numero minimo de etapas,eessario obtener un estimado del
namero real de etapas necesario para efectuaptaasgn deseada. Con este fin se ha
empleado la ecuacion de Gillland. Para determimarelacion de reflujo real se ha
utilizado un factorfacrd que multiplica la relacion minima de reflujo pateterminar el
valor de la relacion real. Este factor se presentao uno de los principales grados de
libertad del sistema, junto con el factor de panic puesto que no hay manera de
determinarlos y deben ser establecidos de marleyadaumplan con una funcion objetivo
dada.

Como un paso final en el disefio del sistema, essagio conocer la ubicacion de los flujos
de interconexion. En sistemas de destilacion notikeala etapa de alimentaciéon a una
columna suele determinarse por medio de la ecuagdfirkbride. Para los sistemas aqui

analizados se decidié probar dicha alternativa:
2 0206
e
NS ZLK,F XHK,D D
Donde Ng es el numero de etapas por encima de la aliméntacNs es el nimero de
etapas por debajo de la alimentacion. Ahora biadpdjue, como se ha mencionado con
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anterioridad, la ubicacién de las alimentacioney I, se han de mantener fijas, solo se
tienen que determinar por medio de la ecuacion idéoKde la posicion de los flujos de

interconexion. Asi pues, las composiciones de aliawéon en la ecuacion (5.50) deben ser
las de dichos flujos y no las de las pseudocoegede alimentacidon empleadas para la
determinacion de la relacion de reflujo minima.distribucion de las etapas en la columna

se presenta en la Figura 5.14.

Figura 5.14. Distribucién de las etapas en la colfetlyuk reactiva.

Es importante mencionar que tanto el niumero reaétdpas (Ecuacion 5.21) como la
distribucién de los flujos de interconexion (Ecudech.50) se determinaron solamente para
las secciones 2 y 3 de la secuencia, es decir,lpazalumna principal. En el caso del

prefraccionador el nimero real de etapas se callulé manera siguiente:
N; =N, +Ng (5.51)
Lo anterior con el fin de que el disefio resultgmesente las caracteristicas de una columna

de pared divisoria. En un sistema de pared diasai prefraccionador de la columna

Petlyuk representa la seccion de distribucion dpdl de la pared divisoria. Dado que la
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implementacion fisica de la columna Petlyuk no @silpe debido a inconsistencias en el
perfil de presiones, los disefios de este tipo steraas deben hacerse de manera que sean
equivalentes a una columna de pared divisoriapAss, la pared divisoria debe ocupar el
espacio existente entre las corrientes de interddmale la columna Petlyuk reactiva, o

cual corresponde a la suma del numero de etdpadls en la Figura 5.14.
5.4.3.2. Secuencia directa térmicamente acopladaaiva
Para el caso de la secuencia directa térmicameofgaaa reactiva (RTCDS) se siguié un

procedimiento similar. En la Figura 5.15 se presemt diagrama detallado de este sistema,

mostrando la distribucion de los flujos en las daismnas que conforman la secuencia.

Figura 5.15. Diagrama detallado de la secuencex@irtérmicamente acoplada reactiva.

Para este disefilo se ha considerado que las sexdienéa columna principal estan
delimitadas por la etapa de extraccion de la aeigateral. Asimismo, de manera similar
a lo ocurrido con la columna Petlyuk reactiva, adijado la posicion de las corrientes de
alimentacion Fy F, en los extremos de la columna. Debido a estapieblcambio que se

presenta en los flujos molares a lo largo de larmoak principal ocurre precisamente en la
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region donde se presenta el flujo de interconexronces, por medio de la ecuacion de
Underwood se calcularon valores p&fa.1, Vimin2 Y Vimins » con el auxilio de los balances

de materia presentados en la seccion 5.3.2.

En el caso de la seccion no reactiva de la colupnimgipal (Seccion 2), se ha tomado al
metanol como componente de referencia para ellodeula volatilidad relativa. La Unica
alimentacion que entra a esa seccion es la carignta cual se encuentra en fase liquida.

En esta seccion las volatilidades se presentahsguéente orden:

aGLI 2 < 9152 < aOLAC,Z < 92,52 < aMEOL,Z < 63,52 < aMEOH,Z < 64,52 < aH 20,2

En el caso de la seccion reactiva de la columnacipal (Seccion 3), el componente
considerado como referencia ha sido el metil oldastmlo que a seccion es alimentada la
corriente de metanol y la corriente liquida proeete del rectificador lateral, se ha
considerado, con fines de calculo, una pseudocteride alimentacion compuesta por los

flujos R y FL, con una fraccion liquidgys dada por:

FL

m (5.52)

oz =

Para la seccion 3 el orden de las volatilidadegivals es el siguiente:

aOLAC,B < 61.53 < aMEOL,S < 92,53 < aGLI 3 < 93,53 < aMEOH,?: < 94,53 < aH 20,3

Para el rectificador lateral (Seccién 1) se condid# metanol como el componente de
referencia para el calculo de la volatilidad reftiEn este caso la alimentacién es la
corriente FV, con una fraccién liquida igual a cdtborden de volatilidades se presenta a

continuacion:

aOLAC,l < 61,31 < aGLI 1 < 62,31 < aMEOL,l < 03,31 < aMEOH,l < 64,51 < aH 201
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Dado que en este sistema se cuenta con dos coddessase requiere calcular dos valores
para la relacion de reflujo minima. Para la colurpnacipal, el flujp minimo de vapor

estara dado por:

Vmin,RTCDS( princ) = ma){Vmin,Z ,\7min,3 + (l_ qpfS)prS} (553)

y para el rectificador lateral:

Vmin,RTCDSIrect) = Vmin,l (5 54)

Con esto es posible obtener valores para la relavidima de reflujo. A continuacién se
efectia el calculo del nUmero minimo de etapasdssda ecuacion de Fenske. Se ha
considerado al agua como componente ligero claatenyetanol como pesado clave tanto
en la seccion no reactiva de la columna principal@ en el rectificador lateral. En el caso
de la seccibn reactiva, se ha seleccionado al wletemo componente ligero clave y al
glicerol como pesado clave. De manera similar aeldizado con la columna Petlyuk
reactiva, el célculo del nimero real de etapasaseféctuado por medio de la ecuacion de
Gilliland. La relacion de reflujo real se ha detarado por medio de los factorécrdey
facrdcsr, los cuales multiplican la relacién minima deugflpara la columna principal y el
rectificador lateral, respectivamente. Ambos fataon los principales grados de libertad
de este sistema. Ahora bien, como puede obsersanseFigura 5.16, la distribucion de las
secciones esta totalmente determinada, puesto Qukij@ de interconexiébn se ha
considerado ubicado en el limite entre la seccignl@ seccién 3 y, por otra parte, las
corrientes de alimentacion ¥ F, han sido fijadas. Asi pues, resulta innecesanselde la

ecuacion de Kirkbride.
5.4.4. Balances de energia

Con el fin de determinar el consumo de energiasresquemas estudiados, se llevaron a

cabo los balances de calor necesarios.
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Figura 5.16. Distribucién de las etapas en la segiaalirecta térmicamente acoplada reactiva.

5.4.4.1. Columna Petlyuk reactiva

En el caso de la columna Petlyuk, las entradadigasade energia se presentaran en la
columna principal. Asi pues, se tienen entradascaler en las dos corrientes de
alimentacion Fy F, asi como en las corrientes provenientes del gmefsnador, FV1 y
FL2. Por otra parte, para que la reaccion se begabo se requiere una entrada de energia,
junto con la necesaria para que se efectie laa@par Asi pues, el calor total que entrara

al sistemaQen; esta dado por:

Qent = hFlFl + hF 2F2 + hFVlFV1+ hFLZFL2+ ern + Q (555)

reb
DondeF,, F,, FV1y FL2 son los flujos molares correspondientes a cad@ente, Qi €S
la cantidad de calor necesaria para que se llegaba la reaccionQ., es la energia
adicional que requiere alimentarse para que larageiga se complete, Be1, heo, ey Y

he 2 son las entalpias molares de las respectivasotes.
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Los valores de las entalpias se obtuvieron del lagon Aspen One y posteriormente se
ajustaron a curvas (ver Apéndice B). El calor @ecen se obtiene de la siguiente manera:

Vi

ern = hr><n,i[ jszLACFl (556)

OLAC

dondehy, es la entalpia de la reaccién con respecto a mpaoentd y f es la fraccion
conversiéon. Asimismo, se ha tomado al acido olémmo el componente de referencia
para la reaccion. El valor dg,; se ha calculado a partir de las simulaciones gef\©ne
para reactores de equilibrio, consideranad@mo el propio acido oléico. En este caso la
seleccion de este componente carece de relevaneistopque todos los compuestos
involucrados en la reaccion tienen el mismo cosfiile estequiométrico. Asi, se ha
obtenido qué,,; = 41573.23 kJ/kmol de acido oléico.

Las salidas de energia del sistema correspondes @irientes de domo, lateral y fondos,
asi como a los flujos de interconexion FL1 y FVXiskra una liberacion de energia
térmica en el condensador. Por tanto, el flujd wtaenergia que sale del sisteQay, esta

dado por:

Qsal = hD D+ hSS+ hBB + hFLlFL1+ hFVZF\/2 + QCOND (557)

DondeD, S B, FL1 y FV2 son los flujos molares correspondientes al praddet domo,
lateral y fondos, asi como a las respectivas augsede interconexion. Por otra pahg,
hs, hg, hrL1 Y hryv2 SON las entalpias molares de cada corriente, ragequeQconp €S el

calor que se retira del condensador, el cual esté dor:

X< 5.58
Qconp :VZ/]i Yva, ( )
=]
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Siendo/; el calor de vaporizacion del componente,; la composicion en el destilado del
componenta y D el flujo total de destilado. Si el sistema opemaestado estacionario,

entonces:

Qent = Qsal (5 59)

de donde:

Qreb = Qsal - (hFlFl + hF 2F2 + hFVlFV1+ hFLZFL2 + ern) (5.60)

A partir de la ecuacion (5.60) es posible evalwarcantidad de energia que ha de

alimentarse al rehervidor de la columna.

5.4.4.2. Secuencia directa térmicamente acopladaactiva

Los balances de energia para la RTCDS son muyasésilEl sistema al cual se aplican los
balances es la columna principal. La entrada degenesta dada por las dos corrientes de
alimentacion, Fy F,, asi como por el flujo de interconexion FL y leguerimientof, y

Qrep- Entonces, la entrada total de calor al sisterti@adzsla por:

Qent = hF1F1+ I"IF2|:2+hFLFL-'-ern +Qreb (561)
Por otra parte, las salidas de energia correspoadas corrientes de domo y fondos, asi
como la corriente de interconexion FV y la eneliierada en el condensadQgonp. ASi,
la salida total de calor del sistema esta dada por:

Qe =hpD+hgB+hg FV +Qcpp (5.62)

Es importante resaltar que el calor retirado dedeosador del rectificador lateral no sale

del sistema bajo analisis (la columna principafr [ cual no se considera dentro del
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balance de energia. Teniendo en consideracion dtendes previos, el requerimiento

energético del sistema RTCDS esta dado por:

Qreb = Qsal - (hF 1F1 + hF 2F2 + hFL FL + ern) (563)
5.4.5. Planteamiento del modelo y su optimizacion.

Una vez determinado el sistema de ecuaciones dugrrgma cada sistema a estudiar, se
lleva a cabo la programacion de los modelos en GAB&a la no linealidad de las
ecuaciones que representan el equilibrio liquidmraasi como de las ecuaciones de
disefio, el problema se plantea como de programacidimeal (NLP). Asi mismo, debido

a la naturaleza mixta entera del sistema, pringipate respecto al nUmero de etapas, es
posible pensar en el uso de programacién mixtaame lineal; sin embargo el uso de
dicho tipo de técnicas complicaria sobremaneraolac®n. No obstante, el uso de las
ecuaciones de Fenske-Underwood-Gillland permitgatr el nimero de etapas como
variables continuas, por lo que en este trabajengglea programacién no lineal, con lo

cual el problema se plantea de manera general como:

minx

st.
f(x)=R
9(x)>Q

(5.64)

Dondex es la funcion objetivo del sistenfé) son restricciones en forma de igualdag()
son restricciones en forma de desigualdad. Se $tablecido dos métodos para resolver el
problema dado por (5.64). En el primer método,isgkma de ecuaciones es resuelto de
forma simultanea en GAMS, siendo entonces lasicestnesf(x) y g(x) las dadas por el
sistema de ecuaciones que se ha analizado enrseeinteriores, es decir, las ecuaciones
de calculo del ELV, los balances de materia, lam&ones de disefio y los balances de

energia. En el segundo método, en una primera empgausca resolver solamente los
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balances de materia y energia, junto con las emeside calculo de ELV, con el fin de
determinar los flujos y relacion de reflujo necesapara minimizar la funcion objetivo. En
una segunda etapa, la cual se llevé a cabo enajaadé trabajo de Excel, se efectla el
disefio de las columnas usando los valores Optimoenérados en la etapa 1. En la Figura

5.17 se presenta un diagrama representativo desaméiodos.

Ingreso de datos Ingreso de datos

T I quilibrio liquido-vapor

Balances de materia

GAMS

T [ thbno liquido-vapor]

Balances de energia

Balances de energia o J

|, Solucion optima

EXCEL Ecuaciones de disefio
S, — -’
Disefio ptimo Disefio optimo
(a) (b)

Figura 5.17. Métodos de solucién (a) Método 1 MBjodo 2.

En ambos casos, y con el fin de obtener valoreglas adecuados, se partié de los disefios
obtenidos en Aspen Plus, estableciendo una furadif@iivodummy(x=1) con el fin de que
GAMS obtuviese la solucion al sistema de ecuacienados valores iniciales establecidos,
sin optimizar. EI método de solucion empleado tgmaca la columna Petlyuk reactiva
como para el sistema RTCDS es el dado por el edohnCONOPT (Ver Apéndice C).
Una vez obtenida convergencia para el sistema dacemes, se planted6 minimizar el

consumo de energia en las columnas. Asi, en laadagiapa se hize=Qyep.
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5.4.5.1. Método 1

Al resolver todo el conjunto de ecuaciones de nams@nultanea, las restricciones del
problema para la columna Petlyuk reactiva estaraglgmbr el siguiente conjunto de

ecuaciones:

» Determinacion de la distribucion de los componeateka seccion no reactiva de la
columna principal (10 ecuaciones).

» Determinacién de la distribucién de los componesteda seccion reactiva de la
columna principal (10 ecuaciones).

« Balances de materia globales en la columna prih20aecuaciones).

» Balances de materia en el prefraccionador (25 emes).

» Determinacién del ELV en el domo y fondo del predianador (192 ecuaciones).

» Célculo de la relaciéon minima de reflujo y la rédacreal de reflujo (71 + 2rr + 2rs
+ 2rp ecuaciones, donde rr, rs y rp son el nUmercattes de Underwood para la
seccion no reactiva, la seccion reactiva y el pogionador, respectivamente).

» Célculo del numero minimo de etapas (4 ecuaciones).

» Calculo del numero real de etapas (4 ecuaciones).

» Determinacioén de la distribucién de las etapac(&eiones).

» Balances de energia (60 ecuaciones).

Cabe mencionar que el conteo se ha efectuado $abrecuaciones principales que
modelan el sistema. Al resolver se presentaronnakjeasos en los cuales fue necesario
dividir una ecuacién en dos o mas partes con e@ldifacilitar la convergencia, sin embargo
cada uno de esos casos se han contado como urezsataon. Por otra parte, las variables

en cada conjunto de ecuaciones son las siguientes:

* Flujo por componente en el domo y fondo de la $&cop reactiva de la columna

principal (10).
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* Flujo por componente en el domo y fondo de la $ecceactiva de la columna
principal (10).

* Flujo de destilado, corriente lateral y fondos, asimo sus respectivas
composiciones (20).

» Flujos entrantes al prefraccionador, asi como esggeactivas composiciones (22).

* Flujo de la pseudoalimentacién al prefraccionadsi como sus composiciones (11).

* Flujo de las corrientes salientes del prefraccioné8).

» Equilibrio de fases en domo y fondo del prefracattor (202).

e Variables involucradas en el calculo dgR/ Reoi (72 + 2rr + 2rs + 2rp).

» Variables involucradas en el calculo dgN4).

» Variables involucradas en el calculo del nimerd deaetapas y la distribucion de
las etapas (10).

» Entalpias, calores de vaporizacion y entradasigasatie calor (60).

Asi, se tienen en total (402 + 2rr + 2rs + 2rp)a@ones con (424 + 2rr + 2rs + 2rp)

variables, por lo cual el niumero de grados detkigeesta dado por:

F =(424+2rr +2rs+2rp) - (402+ 2rr +2rs + 2rp) = 22 (5.65)

El nimero de grados de libertad aqui obtenido meete@ breve discusién. 5 de estos
grados de libertad corresponden a los flujos pompamente en la corriente FL1, y otros 5 a
los flujos por componente en FV2. 2 grados masesponden, como se ha mencionado
con anterioridad, al factor de particitya: y al factor de reflujdacrd. 4 grados de libertad
mas estan representados por las composiciones derriante FV1, y otros 4 por las
composiciones en la corriente FL2. La quinta congi@s queda establecida por la
restriccion de sumatoria para las composiciones.llitimos dos grados de libertad son la
temperatura en el domo del prefraccionador y lgptatura en el fondo del mismo. Cabe
mencionar sin embargo que, tanto las composicioeesV1 y FL2, asi como las dos
temperaturas mencionadas, se encuentran restsnpigzsto que deben cumplir con las
ecuaciones que establece el equilibrio liquido-vapo
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Ahora, para el caso de la secuencia térmicameof#aata directa reactiva, las restricciones

del problema estan dadas por:

» Determinacion de la distribucion de los componeateka seccion no reactiva de la
columna principal (10 ecuaciones).

» Determinacién de la distribucién de los componesteda seccion reactiva de la
columna principal (10 ecuaciones).

» Determinacion de la distribucion de los componeete<! rectificador lateral (12
ecuaciones).

» Balances de materia globales en el sistema (2Ciecss).

» Determinacién del ELV en el fondo del rectificaditeral (96 ecuaciones).

» Célculo de la relacion minima de reflujo y la rédacreal de reflujo (62 + 2rr + 2rs
+ 2rsr ecuaciones, donde rr, rs y rsr son el nurdermices de Underwood para la
seccion no reactiva, la seccion reactiva y elfieatior lateral, respectivamente).

» Célculo del niumero minimo de etapas (6 ecuaciones).

e Célculo del numero real de etapas (6 ecuaciones).

» Balances de energia (47 ecuaciones).

Las variables en cada conjunto de ecuaciones saigaientes:

* Flujo por componente en el domo y fondo de la $ecopb reactiva de la columna
principal (10).

* Flujo por componente en el domo y fondo de la $ecceactiva de la columna
principal (10).

* Flujo por componente en el domo y fondo del rewdor lateral, asi como las
composiciones de los flujos de interconexién (12).

* Flujo de destilado y fondos en columna principlaijof de destilado en rectificador
lateral y sus respectivas composiciones (20).

» Equilibrio de fases en fondo del rectificador lat€f.01).

» Variables involucradas en el calculo deB/ Reoi (64 + 2rr + 2rs + 2rsr).
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» Variables involucradas en el calculo dgN6).
» Variables involucradas en el calculo del nUmerbaeatapas (6).

» Entalpias, calores de vaporizacion y entradasigasatie calor (47).

Asi pues, se tienen (269 + 2rr + 2rs + 2rp) ecumsondependientes con (276 + 2rr + 2rs +

2rp) variables, por lo cual el nUmero de gradobbaetad esta dado por:
F =(276+2rr +2rs+2rp)—(267+ 2rr +2rs+2rp) =7 (5.66)

2 de estos grados de libertad corresponden a d¢tardéafacrdc y facrdsr, que indican el
namero de veces que se ha de multiplicar el refhifimo para obtener el reflujo real en la
columna principal y en el rectificador lateral, pestivamente. 4 grados de libertad
corresponden a las composiciones del flujo FV, trésnque el Gltimo grado de libertad es
la temperatura en el fondo del rectificador latefdligual que en el caso de la columna
Petlyuk, dichas composiciones y temperatura dehesnplir con las restricciones del

equilibrio liquido-vapor.
5.4.5.2. Método 2

Al resolver solamente las ecuaciones corresporafiemios balances de materia y energia,
asi como las relaciones de equilibrio liquido-vadas restricciones del problema de

optimizacion para la columna Petlyuk reactiva sansiguientes:

» Determinacién de la distribucion de los componeateka seccidn no reactiva de la
columna principal (10 ecuaciones).

» Determinacién de la distribucién de los componesteda seccion reactiva de la
columna principal (10 ecuaciones).

» Balances de materia globales en la columna prih{20aecuaciones).

» Balances de materia en el prefraccionador (25 ames).

» Determinacion del ELV en el domo y fondo del predianador (192 ecuaciones).
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 Determinacién de las volatilidades relativas ersdacidon no reactiva, la seccién
reactiva y el prefraccionador (68 ecuaciones).

» Balances de energia (60 ecuaciones).

Las variables en cada conjunto de ecuaciones s@igaientes:

* Flujo por componente en el domo y fondo de la $&cop reactiva de la columna
principal (10).

* Flujo por componente en el domo y fondo de la $ecceactiva de la columna
principal (10).

* Flujo de destilado, corriente lateral y fondos, asimo sus respectivas
composiciones (21).

» Flujos entrantes al prefraccionador, asi como esjsactivas composiciones (22).

* Flujo de la pseudoalimentacién al prefraccionadsi como sus composiciones (11).

* Flujo de las corrientes salientes del prefraccioné8).

» Equilibrio de fases en domo y fondo del prefracattor (202).

» Volatilidades relativas y pseudoalimentaciones@lamna principal68).

» Entalpias, calores de vaporizacion y entradasigasate calor (60).

Se tienen entonces (385) ecuaciones con (407)blesiaEl nUmero de grados de libertad

esta entonces dado por:

F =407-385=22 (5.67)

Se observa que se tiene el mismo nimero de gradbsedtad que en el método 1. En el
caso del meétodo 2, los grados de libertad estaosdadr los 5 flujos por componente en
FL1, los 5 flujos por componente en FV2, el faacterparticionfpar, la relacion de reflujo

de la columna, 4 composiciones en FV1, 4 compasesicen FL2, la temperatura en el

domo del prefraccionador y la temperatura en eddodel mismo. Sin embargo, es
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necesario recordar que los ultimos 10 grados a@etdid estan limitados por la condicidon

del equilibrio liquido-vapor.

En el caso de la secuencia térmicamente acopladetalireactiva, las restricciones del

problema estan dadas por:

» Determinacion de la distribucion de los componeateka seccion no reactiva de la
columna principal (10 ecuaciones).

» Determinacién de la distribucién de los componesteda seccion reactiva de la
columna principal (10 ecuaciones).

» Determinacién de la distribucién de los componeete! rectificador lateral (12
ecuaciones).

» Balances de materia globales en el sistema (23 ieces).

» Determinacién del ELV en el fondo del rectificaditeral (96 ecuaciones).

» Determinacion de las volatilidades relativas ersdacion no reactiva, la seccion
reactiva y el rectificador lateral (56 ecuaciones).

» Balances de energia (47 ecuaciones).

Las variables en cada conjunto de ecuaciones s@igaientes:

* Flujo por componente en el domo y fondo de la $ecoob reactiva de la columna
principal (10).

* Flujo por componente en el domo y fondo de la $ecceactiva de la columna
principal (10).

* Flujo por componente en el domo y fondo del rezdor lateral, asi como las
composiciones de los flujos de interconexién (12).

* Flujo de destilado y fondos en columna principlaijof de destilado en rectificador
lateral y sus respectivas composiciones (24).

» Equilibrio de fases en fondo del rectificador lat€f.01).

» Volatilidades relativas y pseudoalimentaciones@lamna principal56).
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» Entalpias, calores de vaporizacion y entradasigasate calor (47).

Se tienen en total 254 ecuaciones y 260 varialpes,o que el nimero de grados de

libertad esta dado por:

F =260-254=6 (5.68)

Los grados de libertad corresponden a la relacémeflujo de la columna principal, asi
como las composiciones del flujo FV (4) y la tengpera en el fondo del rectificador
lateral. En este caso la relacion de reflujo defifreador lateral no es un grado de libertad,
sino que es calculado a partir del calor liberadoekcondensador del rectificador. La
similitud en cuanto al numero de grados de libep@@ ambos métodos de solucién indica
que, en términos de carga térmica, las variablgmiitantes para la optimizacion estan
dadas por los balances de materia y energia. logggmas escritos para la solucion de los
problemas planteados se incluyen en el CD-ROM, trisnque en el Apéndice D se
muestra la homenclatura empleada dentro de loggmas para la columna Petlyuk y la

secuencia térmicamente acoplada directa reactispectivamente.

Con el fin de determinar si los disefios obtenidos g método propuesto permiten
alcanzar las purezas y conversiones establecidasias llevado a cabo simulaciones
rigurosas de dichos disefios en Aspen @wsanismo, con el fin de establecer la mejoria
con respecto a los primeros esquemas propuestbs, aiectuado el calculo de emisiones
de dioxido de carbono, eficiencia termodinamicasta® y eficiencia térmica para las

secuencias obtenidas, al igual que se hace padiskfios iniciales.

5.5. Analisis de ciclo de vida

Como una ultima etapa, y con el fin de determirgposible impacto ambiental de los
procesos analizados, se ha llevado a cabo un ianddisciclo de vida simplificado para

cada una de las alternativas consideradas, conumwadncon el proceso catalitico
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convencional (basico). El estudio consta en largeteacion de las emisiones ocasionadas
por las etapas de mayor relevancia de cada proCesceste fin, se ha empleado la base de
datos proporcionada por el software GREET1Rara el proceso analizado, el célculo se
efectla en tres etapas: primero, analizar el inopachbiental considerando solo el
consumo de energia dentro del proceso, incluyemoto tnergia térmica como eléctrica.
En una segunda etapa, se analiza el proceso cangideel impacto ambiental de la
obtencion de metanol a partir de gas natural. Fieate, se lleva a cabo una tercera etapa
en la cual se considera el efecto de reciclar éamoé que no reacciona, con lo cual se

reducen los requerimientos de metanol fresco.

Dentro de este andlisis no se ha considerado elcimmlebido a la produccion del aceite
vegetal empleado como materia prima, debido a gueassupuesto que el aceite vegetal
empleado como materia prima es el mismo en todosdeos analizados, por lo cual las
emisiones debida a su produccion son las mismastpdos los procesos. Por otra parte,
tampoco se considera el impacto ocasionado poraelsgorte del metanol, bajo la
suposicion de que el metanol se producsity, ni el debido a la quema del biodiesel
producido, dado que se espera que se tenga udactdi producto similar, con lo cual las
emisiones por unidad de masa deben ser tambiétar®mi De la misma manera, se ha
supuesto que todos los requerimientos energételgraceso se satisfacen por medio de la
combustion de gas natural para generar vapor denteatiento. En esta seccion se
explicardn a detalle los elementos que se han denasio en el célculo de emisiones de
diversos contaminantes. De manera general, lasograss de contaminantes estan dadas

por:

leOG ><T = QGN [(%QG ><GN,QG)+ (%QP ><GN,QP)+ X P,GN] (569)
+ E(X E,PC + XE,QC)+ M [(fPXGN,M )+ XEN,M]

Donde X es la emision total de contaminar@ey es el calor requerido en el proceso de
produccion de biodiesel, en BTU/Ib de biodies#lyc es la proporcion de uso de
quemadores industriales de tamafio grande para quangas naturalXen,oc Son las

emisiones producidas al quemar el combustible gu&inador grande. De manera similar,
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%op Y Xen,gp SON la proporcion de uso de quemadores industripggiuefios y las
emisiones para dicho quemador, respectivamefien son las emisiones debidas a la
produccién del gas naturd.es la cantidad total de energia eléctrica reqaepara la
obtencion de biodiesel, en BTU/Ib de biodies&lrc son las emisiones al producir el
combustible empleado para la generacion de eleletdc mientras qu&e oc indica las
emisiones al quemar dicho combustible para genelestricidad.M es el metanol
necesario para producir biodiesel, en BTU/Ib delie®el,fr es un factor de pérdidas en la
produccion del gas natural empleado para produeiamol, Xgn v representa las emisiones
al obtener el gas natural necesario para produeiamol, yXgn v indica las emisiones al

guemar combustible para producir la energia redaem la obtencién del metanol.

Los valores para el porciento de uso del quemadamdg y el pequefidos Y Yoor,
respectivamente) se han tomado como 50% para aoasos, que es el valor dado por
default por GREET. Dado que en el proceso se regjuagpor a dos presiones distintas, tal
consideracion se puede tomar como valida. En @linérXe gy Se consideran las emisiones
en la produccion de gas natural, incluyendo supe@cion, procesamiento y distribucion.
En la determinacion dBepc Y Xeoc Se consideran, de manera proporcional, las disersa
tecnologias empleadas en los Estados Unidos paradaccion de energia eléctrica, entre
ellas la produccién con gas natural, carbén, aceigidual, biomasa y combustibles
nucleares. El factor de pérdidas en la obtenciégadenaturalfp, se considera igual a la

unidad, es decir, no existen pérdidas.

En la Tabla 5.8 se presentan los valores de eresi@mpleados para los diversos
contaminantes analizados, que son: compuestosicogavolatiles (VOC), monéxido de
carbono (CO), oxidos de nitrégeno (NOx), particadlagamarno menor a 10 micras (PM10),
particulas de tamafio menor a 2.5 micras (PM2.53lo8xde azufre (SOx), metano (CH4),
oxido nitroso (N20) y dioxido de carbono (CO2). ©edlos datos de emisiones se
encuentran en gramos por mmBTU del respectivo cetitide/materia prima. Las
emisiones debidas al uso de gas natural mostradi@sTeabla 5.8 se han obtenido a partir
de la base de datos de GREETL1.8 para el afio 20a6lugen las emisiones debidas a la

recuperacién, procesamiento, distribucién y queneh ghs natural. Las emisiones

98



INSTITUTO TECNOLOGICO DE CELAYA
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA CAPITULO 5

correspondientes al uso de electricidad se harrmdiei@do considerando la distribucion
porcentual de tipos de fuentes de generacion dadalsoftware GREETL1.8, la cual se
muestra en la Tabla 5.9. Asi pues, el célculo skeliado a cabo con valores estandar de
emisiones, bajo la suposicion que no existen pasdishergéticas en las diversas etapas de
produccién de gas natural y/o metanol. Por otréeplos datos de emisiones mostrados en
la Tabla 5.8 han sido determinados tomando come leasfraestructura disponible en los
Estados Unidos. Dadas estas consideraciones cel@alqui presentado es preliminar y de
caracter comparativo.

Tabla 5.8. Emisiones de los contaminantes congsideran el analisis de ciclo de vida.

Xenoa | Xengr| XpoN Xepc | Xeoc | Xenwm | Xenwm
VOC | 1557 | 2.417] 5.827 15518 3.393 5402 20/019
CO | 16.419 28.822| 8.010 9.087 | 45.47( 7.053 24.959
NOx | 57.607| 30.000| 22.825| 37.633] 186.91420.270 | 84.37¢
PM10 | 3.206| 2.960 0.87§ 274.2883.020| 0.745| 15.058
PM2.5| 3.206 | 2.960, 0.521] 68508 6.979 0.448 14.p72
SOx | 0.269| 0.269 11.578 19.734 474.1301.348 | 24.652
CH4 | 1.100| 1.100] 196.356283.365| 3.801 | 120.41161.425
N20O | 1.100| 1.100  0.087 0.134 2.674 0.0T7 0.381
CO2 | 59379 59357 5258 6322 206600 4914 21075

Tabla 5.9. Contribucién a las emisiones por gernénade electricidad.

Tipo de combustible Porcentaje de contribucign
Aceite residual 1.1%
Gas natural 18.3%
Carbon 50.4%
Biomasa 0.7%
Nuclear 20.0%
Otros 9.5%
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Capitulo 6

Resultados

6.1. Simulacion del proceso

En esta seccion se presentaran los resultadosidddean la simulacion del proceso de
produccién de biodiesel con metanol supercriticon&o se mostraran los resultados de
las simulaciones realizadas considerando que lacitga de esterificacion llega al

equilibrio. Posteriormente se presentaran los t&do$ que se obtuvieron al simular la

reaccion usando el modelo cinético de primer orden.
6.1.1. Reaccion en equilibrio quimico

6.1.1.1. Proceso Saka-Dadan

Las caracteristicas principales requeridas parbdathas se presentan en la Tabla 6.1. En
todos los casos la presion se incrementa de 1 &®naaim (7 MPa)Pumplse refiere a la
bomba de metanoRump2es la bomba de aceitePump 3es la bomba de agua. Por otra
parte, en la Tabla 6.2 se muestran los resultatteniolos para los calentadores. En la
Tabla 6.2,Heatl es el calentador de la corriente de metahigat2 corresponde a la
corriente de aceite Meat3a la corriente de agua. Claramente se observeafaaantidad

de energia que se requiere agregar en esta phpedeso. En la Tabla 6.3 se muestran las
caracteristicas principales obtenidas en la simaradel reactor de hidrolisis, asi como los
balances de materia correspondientes. El términmdeersion que aparece se refiere a la

conversion global de trioleina a &cido oléico.
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Tabla 6.1. Caracteristicas principales de bombas.

Pumpl| Pump2| Pump3
Potencia de freno (hp) 98.083 186.1812.80
Electricidad (kW) 73.09] 138.83158.69
Flujo volumétrico (nVh) | 19.72 | 44.77| 52.67
Eficiencia 0.5169 0.6179| 0.6361

Tabla 6.2. Caracteristicas principales de calemésdo

Heatl Heat2 Heat3
Temperatura de entrada (°C) 25 25 25
Temperatura de salida (°Q) 270 270 270
Fraccion de vapor 1 0 0
Carga térmica (kJ/h) 18669820.29560805.6 48998109.3

Tabla 6.3. Caracteristicas principales del reat¢dnidrolisis.

Carga térmica (kJ/h) -28686924
Conversion 99.99%

Alimentacion de agua (kmol/h) 2476.4%

Alimentacion de trioleina (kmol/h)  45.89

Flujos a la salida del reactor (kmol/h)

Trioleina 0.0
Dioleina 1.62x10-9
Monooleina 1.81x10-16
Agua 2338.77
Glicerol 45.89
Acido oléico 137.67
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Es posible observar en la Tabla 6.3 que los produotermedios dioleina y monooleina se

presentan en cantidades que, para efectos pracseasonsideraran de aqui en adelante
como cero. La trioleina, por otra parte, se consemsu totalidad. Asi mismo, de acuerdo

con los resultados obtenidos, la reaccion de haisoés exotérmica. En la Tabla 6.4 se

muestra la composicion de las corrientes separandlasd decantador. Se observa que el
glicerol y una proporcion importante de agua sqras&las en una de las fases, mientras
gue el acido oléico se recupera practicamente dntalidad junto con cierta cantidad de

agua en la otra fase.

Tabla 6.4. Distribucion de los componentes en ead&dor.

(kmol/h) | Alimentacién| Fase aceitosaFase acuosa
Agua 2338.77 129.14 2209.63
Glicerol 45.89 0.94 44.95
Acido oléico|  137.68 137.54 0.14

Los equipos hasta aqui descritos son comunes a taslasimulaciones realizadas. En el
caso del proceso convencional, el equipo cone@ddaorriente rica en aceite es el reactor
de equilibrio en el cual se lleva a cabo la reacai@ esterificacion. Los resultados
obtenidos para dicho reactor se presentan en ldaTab. El término de conversion
corresponde a la transformacion de &cido oléiccetll mleato. Asimismo, el flujo molar

total incluye el flujo de la corriente de aceitelylujo de metanol.

Tabla 6.5. Caracteristicas del reactor de estadcifin.

Flujo molar total (kmol/h)  680.28
Conversion 99%
Carga térmica (kJ/h) 12959745.0
Presion (MPa) 7
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En la Tabla 6.6 se muestran las caracteristicda delumna de destilacion empleada para
separar el agua, mientras que en la Tabla 6.7esemqtan las caracteristicas del tanque de
vaporizacion usado para purificar el biodiesel.Hditanque opera a una presion de 1 atm
debido a que esta presion favorece la separacidgnetanol.

Tabla 6.6. Caracteristicas de la columna de desiriaen el proceso convencional.

Numero de etapas 10
Flujo de fondos (kmol/h) 414.59
Relacion de reflujo 4.31
Presion en el domo (MPa) 7
Etapa de alimentacion 5
Pureza del biodiesel (% masa) 81.87%
Carga térmica (kJ/h) 45047117.9

Tabla 6.7. Caracteristicas del tanque de vapodmae el proceso convencional.

Fraccion de vapor 0.6606

Temperatura (K) 423
Presion (MPa) 0.1013
Carga térmica (kJ/h)-11189446

6.1.1.2. Proceso de destilacion reactiva

En el caso del proceso con destilacion reactivaraeod inicialmente con una columna de
40 etapas, cuyo perfil de composiciones de presentda Figura 6.1. Claramente se
observa que hay una regiéon de la columna en lanmuakiste variacion en los perfiles de
composicion, lo cual implica que hay un exceso @@as en la columna. Asi pues, se
redujo el nimero de etapas, manteniendo la purekzaiodiesel fija y revisando que la

conversion no cambiase considerablemente. Las tedsicas de dos esquemas de

destilacion reactiva con diferente nUmero de etagapresentan en la Tabla 6.8. Dichos
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esquemas se obtuvieron por variacion del numercetdpas del disefo inicial hasta
encontrar un disefio con bajo consumo de energiacgupliera con los requisitos de

pureza establecidos.

.1
0.9

0.8
0.7
0.6 ——H20
Xj 0.3 —h—GLI
04 ——0LAC
E:z —4—MEOH
0.1 ——EDL

1 5 a

13 17 21 25 29 33

Etapa

Figura 6.1. Perfil de composiciones en fase ligp@a la columna de destilacion reactiva de 4Castéip
masa).

Tabla 6.8. Caracteristicas de dos esquemas déadigstireactiva.

RD1 RD2
NuUmero de etapas 15 9
Flujo de fondos (kmol/h) 255.83 255.83
Relacién de reflujo 2.2242 2.3697
Carga térmica (kJ/h) 34770314.86291993.3
Etapa de alimentacién de metano 15 9
Etapa de alimentacién de acido oléico 2 2
Etapa de extraccion de corriente lateral 10 5
Etapas reactivas 10-15 4-9
Conversion 99% 99%
Pureza de biodiesel (% masa) 90% 90%
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Se observa en la Tabla 6.8 que la columna conddagtrequiere una menor cantidad de
energia para llevar a cabo el proceso de reaceijgaracion, por lo cual este disefio se
tom6 como base para analisis posteriores. La caduoum 9 etapas se presenta como
referencia, puesto que en dicho sistema se comebservar un incremento importante
en el consumo de energia. Asimismo, la alimentad®metanol se ha fijado en el fondo
de la columna. Esto se debe a que al alimentasrtéente de alcohol en etapas superiores
se ha observado un incremento en el consumo degianeta razén de dicho
comportamiento puede ser que el alimentar el memdase vapor en las ultimas etapas
de la columna ayuda a la evaporacion de la coerigoe llega al fondo de la misma,

reduciendo el requerimiento de vapor de agua.

6.1.1.3. Destilacion reactiva con acoplamiento téfioo
Una vez obtenido el disefio para la columna reactigdlevaron a cabo las simulaciones

para la columna Petlyuk reactiva, cuyo disefo feggpresenta en la Tabla 6.9.

Tabla 6.9. Caracteristicas de la columna Petlya&tiea.

Prefraccionadoy Columna principa
Numero de etapas 4 11
Flujo de fondos (kmol/h) 141.47 255.83
Relacion de reflujo 1.6652 1.8880
Carga térmica (kJ/h) 0 31165410.7
Etapa de alimentaciéon de metano - 11
Etapa de alimentacién de acido oléico - 2
Etapa de extraccion de corriente lateral - 8
Etapas reactivas - 7-11
Conversion - 99%
Pureza de biodiesel (% masa) - 90%
Etapas de interconexion 1.4 3,4-6,7
FL1 (kmol/h) - 109
FV2 (kmol/h) - 100
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Figura 6.2. Curvas de optimizacién para la colufetlyuk reactiva (a) FV2 = 106 kmol/h, (b) FV2 =910

kmol/h, (c) FV2 = 111 kmol/h.
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Los valores de los flujos de interconexion prestogaen la Tabla 6.9 corresponden a los
obtenidos como optimos locales tras un barridoagediversos valores de FL1 y FV2
posibles. En la Figura 6.2 se muestran las cureagptimizacion obtenidas; se observa la

existencia de diversos optimos locales.

Una vez que las corrientes lateral y de fondos dtraan la columna reactiva, son
alimentadas a tanques de vaporizacion con el fireldeanzar una mayor pureza. Las
caracteristicas del tanque de vaporizacion conecéath corriente lateral tanto para la
columna reactiva RD1 como para la columna Petlgaktiva se presentan en la Tabla 6.10.
En la Tabla 6.11 se muestran las caracteristidasugue de vaporizacion conectado a la

corriente de fondos, en el cual se elimina prifdojeate metanol del biodiesel.

Tabla 6.10. Caracteristicas del tanque flash uaildocorriente lateral.

Proceso con RD{LProceso con columna Petlyuk
Temperatura (K) 433 433
Fraccion de vapor 0.9335 0.9333
Carga térmica (kJ/h) 1938004.94 1625417.02
Flujo total de vapor (kmol/h 148.17 148.14
Flujo de vapor por componente (kmol/h)
Agua 7.1467 4.4303
Glicerol 0.0656 0.0659
Acido oléico 0.0026 0.0001
Metanol 140.7241 143.3971
Metil oleato 0.2357 0.2418

En la Tabla 6.12 se muestra una comparacion dsluoon total de energia para la secciéon
de esterificacion en los diversos procesos. Enasb del proceso convencional, dicho
consumo involucra el reactor y la posterior puadion del biodiesel. En el caso de los
procesos con sistemas intensificados, el consummefisee al requerimiento energético de
las columnas reactivas, asi como el correspondeenéesubsecuente purificacion de las
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corrientes que abandonan dichas columnas. El térif@RD se refiere al proceso con la

columna Petlyuk reactiva.

Tabla 6.11. Caracteristicas del tanque flash uaildocorriente de fondos.

Proceso con RDLProceso con columna Petlyuk
Temperatura (K) 433 433
Fraccion de vapor 0.4943 0.4945
Carga térmica (kJ/h) -12196364 -12147224
Pureza del biodiesel (% masa) 99.6% 99.6%
Flujo total de liquido (kmol/h 129.34 129.29
Flujo de liquido por componente (kmol/h)
Agua 0.00008 0.0003
Glicerol 0.2054 0.2051
Acido oléico 0.0000 0.0000
Metanol 2.4261 2.4426
Metil oleato 126.7088 126.6639

Tabla 6.12. Consumo total de energia para la etepsterificacion.

Proceso @ (kJ/h) | Ahorro de energia
Convencional 46817416.9 0%
RD1 24511955.4 47.64%
RD2 26225435.9 43.98%
TCRD 20643603.7 55.91%

6.1.2. Reaccion con modelo cinético
Una vez que se concluyo el analisis de los divessiemas considerando que la reaccion

se lleva a cabo hasta el equilibrio, se prob6é domaxlelo cinético de primer orden. El

diagrama de Arrhenius para la reaccion de estacifin se presenta en la Figura 6.3. Para
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ajustar estos datos a una ecuacion tipo Arrherttigsigcion 5.2), se llevo a cabo una
regresién lineal de los mismos, obteniéndose uorviaf = 0.9911. A partir de dicha
regresion, el valor de fEfue calculado como 75372.23 J/mol. Esta cinéteprobd por
medio de la simulacién de un reactor por loteddnce de materia de dicho reactor para
un tiempo de reaccién de 30 minutos se muestra €allla 6.13. Se obtienen conversiones
superiores al 95%, lo cual, segin se muestra Eiglaa 6.4, se aproxima a los resultados

experimentales presentados por Minami y Saka (2006)

£5 T T T T T T T
000155 00016 000165 0.0017 000175 O001E 0O00LES 00019 000195
1T [11K)

Figura 6.3. Diagrama de Arrhenius para la reacd®esterificacion.

Tabla 6.13. Balance de materia para la esterificede acido oléico en un reactor por lotes.

(kmol/h) Inicio| Final
Acido oléico| 100 | 0.5438
Metanol 300 | 200.5439
Metil oleato 0 99.4561
Agua 0 99.4561

En la Figura 6.4 se presenta la conversion de &uéioo a metil oleato con respecto al
tiempo usando el modelo de primer orden, asi camnolbtenidos experimentalmente y por
medio del modelo de reaccion reversible propuestdinami y Saka (2006). Se observa

gue al utilizar el modelo de primer orden se ol#ienonversiones mayores a las obtenidas
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experimentalmente, lo cual puede deberse al efieta reaccion en sentido inverso. Por
otra parte, la forma exponencial de las curvascasio la velocidad con que comienza a
obtenerse metil oleato, implican que la cantidadngg¢anol en exceso es suficiente para
considerar que la reaccion directa se comporta aenprimer orden. Asi pues, con fines
de simulacién se ha considerado aceptable el maitedtico de primer orden. Efectuando
la simulacién de la reaccion en un reactor tipo RS€ obtiene un volumen de reactor de

92 nt, el cual se tomar& como base para dimensionareiar tubular dentro de proceso.

100 "
__ ~—=—=Exp.

80

60 7
|IIII
a0

|'I === ler orden

Reversible

Conversion a metiloleato (%)

20

t (min)

Figura 6.4. Comparacién de la conversién obtenaladimulacion con los datos reportados por Minami
Saka (2006).

6.1.2.1. Proceso Saka-Dadan

Con el modelo cinético de primer orden se llevaaarabo las simulaciones de las diversas
alternativas de proceso. Para el caso del proa@seencional, se emplearon dos reactores
de esterificacion del tipo tubular. Las caracterdst de dichos reactores se presentan en la
Tabla 6.14. En dicha Tabla, el término de conversirefiere a los moles de metil oleato

producidos a partir de la alimentacion de acidacolél reactor, mientras que el término de
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conversion global se refiere a los moles de mdgato producidos a partir de la
alimentacion de acido oléico a la etapa de estagdion. En la Tabla 6.15, por otra parte, se
presentan las caracteristicas de la columna deladést intermedia, para la cual se
considero emplear platos perforados (Sieve). Efalala 6.16 se presentan los resultados

obtenidos para el tanque de vaporizacion en elatlmbdiesel es purificado.

Tabla 6.14. Caracteristicas de los reactores éefesicion.

Ester Esterl

Temperatura (°C) 270 270

Longitud (m) 147.5 36.6

Diametro (m) 0.91 0.61

Tiempo de residencia (h) 0.35 0.11

Conversion 97.27% 69.26%
Conversion global 97.27% 99.16%
Carga térmica (kJ/h) | 12756013.695609.01

Tabla 6.15. Caracteristicas de la columna de desfit en el proceso convencional.

NuUmero de etapas 25
Flujo de fondos (kmol/h) 415.04
Relacion de reflujo 2.8
Presion en el domo (MPa) 7
Etapa de alimentacién 15
Didmetro (m) 3
Pureza del biodiesel (% masa) 79.85%
Carga térmica (kJ/h) 28074296.5

6.1.2.2. Proceso de destilacion reactiva

En el caso del proceso con destilacion reactivapngded como disefio base el de 15 etapas
(RD1) obtenido al analizar el sistema considerdadeaccion en equilibrio. En la Tabla

6.17 se muestra la variacion de la carga térmécaghversion y el diametro de la columna
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al cambiar el tiempo de residencia total en laiseceactiva. Notese que el cambio en el
tiempo de residencia no implica variaciones comalgles en los parametros estudiados, al
menos al considerar el sistema en estado estaicio&arposible que esto se deba a la alta
velocidad de reaccion. Asi pues, se estableci@mpb de residencia como 0.3 horas para

todos los sistemas de destilacion reactiva estadiad

Tabla 6.16. Caracteristicas del tanque de vapadizamn el proceso convencional.

Fraccion de vapor 0.6631
Temperatura (K) 433.15
Presion (MPa) 0.1013
Carga térmica (kJ/h) -10916364
Pureza del biodiesel (%omaga)98.80%

Tabla 6.17. Comportamiento de la columna de de&iifareactiva al variar el tiempo de residencia.

t(h)| Q (kJ/h) | Conversién Diametro (m)
0.1 | 35671491.7 0.9979 3.2038
0.2 | 35196869.3 0.988 3.2100
0.3 | 35053076.2 0.9915 3.2117
0.4 | 34971909.9 0.9934 3.2119
0.5 | 34919834.7 0.9946 3.2118
0.6 | 34883643.2 0.9954 3.2116
0.7 | 34856625.9 0.9960 3.2114
0.8 | 34835871.4 0.9965 3.2112
0.9 | 34819409.4 0.9969 3.2110
1.0 | 34806035.9 0.9972 3.2109

En la Tabla 6.18 se presentan las caracteristitasigales de la columna de destilacion
reactiva. Se observa que, como era esperadoaladelde reflujo, la conversion y la carga
térmica de esta columna es muy similar a las qooretientes al sistema en equilibrio. En
la Figura 6.5 se muestran los perfiles de compasigara la columna de destilacion
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reactiva, mientras que en la Figura 6.6 se presgradaance de la reaccion a lo largo de la

columna.

Tabla 6.18. Caracteristicas de la columna de dektii reactiva.

NuUmero de etapas 15
Flujo de fondos (kmol/h) 255.79
Relacion de reflujo 2.2504
Diametro (m) 3.5
Carga térmica (kJ/h) 35053076.2
Etapa de alimentacion de metano 15
Etapa de alimentacién de &cido oléico 2

Etapa de extraccion de corriente lateral 10

Etapas reactivas 10-15
Conversion 99.15%
Pureza de biodiesel (% masa) 90.00%

—+—H20
——GLI
—&— OLAC
——MECH
—s—MEOL

Figura 6.5. Perfiles de composicién para la colunmaestilacidn reactiva.
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Se observa en la Figura 6.6 que la mayor parte dealccion se lleva a cabo en las etapas
9-11. Esto indica que conforme el acido oléico ynetanol entra en contacto, la reaccion
comienza a llevarse a cabo rapidamente. Asimiselnidd a que por cada mol de reactivo
consumido se produce un mol de producto, se obséenetria en los perfiles. En la Figura
6.7 es posible observar los cambios que presem@anistante de equilibrio de fases en las
diferentes etapas de la columna.

100 H‘
] 50
£
E’ 0 —p—H20
'E == OLAC
o -
g 20 \ l = [VIECH
L&)

-100 ominimn ] ECI L

W

1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15

Etapa

Figura 6.6. Avance de la reaccion en la columndedtilacion reactiva.
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Figura 6.7. Constante de equilibrio de fases @oliamna de destilacion reactiva.
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6.1.2.3. Destilacidon reactiva con acoplamiento téfioco

El siguiente caso bajo analisis involucra el usétadslumna Petlyuk reactiva. En la Tabla
6.19 se presentan las caracteristicas principael c¢olumna Petlyuk empleada en las
simulaciones. Se observa que el disefio es el mmumeoel empleado al considerar la
reaccion en equilibrio. Los flujos de interconexigon distintos, pero la diferencia en
cuanto al consumo de energia no es grande. Losesalle FL1 y FV2 presentados en la
Tabla 6.19 corresponden a los 0ptimos obtenidostmatio de un barrido para diferentes

valores de los flujos, tal como se muestra endarii 6.8.

Tabla 6.19. Caracteristicas de la columna Petlgaktiva.

Prefraccionadoy Columna principa
NuUmero de etapas 4 11
Flujo de fondos (kmol/h) 43.47 255.79
Relacion de reflujo 1.7439 1.9374
Didmetro (m) 0.05 2.5
Carga térmica (kJ/h) 0 31680293.7
Etapa de alimentaciéon de metano - 11
Etapa de alimentacién de acido oléico - 2
Etapa de extraccion de corriente lateral - 8
Etapas reactivas - 7-11
Conversion - 99.15%
Pureza de biodiesel (% masa) - 90.00%
Etapas de interconexion 1,4 3,4-6,7
FL1 (kmol/h) - 32
FV2 (kmol/h) - 32

De las curvas de optimizacion para la columna Blktheactiva (Figuras 6.2 y 6.8), se
puede observar que aun variaciones grandes elujos fle interconexion no implican una

reduccion drastica en el consumo de energia. Estdebe a que las alimentaciones al
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sistema entran a la columna principal y no al pagfionador, por lo cual este Gltimo solo

cumple con la funcion de redistribuir los flujoslarcolumna principal.
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Figura 6.8. Curvas de optimizacién para la colufretlyuk reactiva (a) FV2 = 29 kmol/h, (b) FV2 = 32
kmol/h, (c) FV2 = 34 kmol/h.
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En la Figura 6.9 se pueden observar los perfilesodgosiciones en la prefraccionador del
sistema Petlyuk reactivo, mientras que en la Figut@ se presentan dichos perfiles para la
columna principal. En la Figura 6.9 se observaniacamnes muy pequefias en las
composiciones al pasar por el prefraccionador.niaortancia de este hecho se remarcara

en secciones posteriores.

0.9 1
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4y e | S mEoH
03 ] —e—MEOL
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0 & ]
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Figura 6.9. Perfiles de composicién para el prefoaador del sistema Petlyuk reactivo.
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—&— OLAC
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—s—MEOL

Figura 6.10. Perfiles de composicion para la colprincipal del sistema Petlyuk reactivo.
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El avance de la reaccion en la columna principahsestra en la Figura 6.11. La reaccion
se lleva a cabo casi en su totalidad entre lasastépy 8. En las Figuras 6.12 y 6.13 se

presenta la constante de equilibrio de fases preéiaccionador y en la columna principal,
respectivamente.
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Figura 6.11. Avance de la reaccion en la columirecipral del sistema Petlyuk reactivo.
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Figura 6.12. Constante de equilibrio de fases @meftaccionador del sistema Petlyuk reactivo.

A continuacién se llevo a cabo el analisis de leusecia térmicamente acoplada directa
reactiva (RTCDS), obteniéndose el disefio preserdada Tabla 6.20.
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Figura 6.13. Constante de equilibrio de fases eollamna principal del sistema Petlyuk reactivo.

Tabla 6.20. Caracteristicas del sistd®iBRCDS

Columna principal Rectificador
Numero de etapas 10 5
Flujo de fondos (kmol/h) 255.62 6.80
Relacion de reflujo 1.3621 0.0604
Didmetro (m) 2.42 0.46
Carga térmica (kJ/h) 27745592.9 0
Etapa de alimentacién de metana| 10 -
Etapa de alimentacién de acido oléjco 2 -
Etapas reactivas 7-10 -
Conversion 99.15% -
Pureza de biodiesel (% masa) 91.29% -
Etapas de interconexion 8,9 5
FV (kmol/h) 181 -

En el sistema RTCDS, una vez ajustadas las espexdnes de pureza, al intentar cambiar

el flujo de vapor FV ocurrian errores en el balasheenateria, por lo cual no se llevo a cabo

119



INSTITUTO TECNOLOGICO DE CELAYA
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA CAPITULO 6

.___________________________________________________________________________________________________________|]

la optimizacidén de dicho flujo. Es posible que estodeba a la presencia de la reaccion
quimica, la cual restringe el valor de FV con elde mantener la conversion y las purezas
en los valores deseados. En la Figura 6.14 semeestos perfiles de composiciones en

base masica para la columna principal del sistef@F5, mientras que en la Figura 6.15

se muestran dichos perfiles para el rectificadmrdh Por otra parte, en la Figura 6.16 se
muestra el avance de la reaccion en la columnaipah La reaccién, como puede verse,

se lleva a cabo en gran parte en la etapa 7, ctinglese en las etapas inferiores.

—+—H20
—=—GLI
—a— OLAC
—*—MEQOH
—&—MEOL

Figura 6.14. Perfiles de composicion para la colmrincipal del sistema RTCDS.
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[1.1i
0 i i |
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Figura 6.15. Perfiles de composicién para el neetifor lateral del sistema RTCDS.
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Figura 6.16. Avance de la reaccién en la columirecipral del sistema RTCDS.

En las Figuras 6.17 y 6.18 se muestra la variad®ra constante de equilibrio para la
columna principal y el rectificador lateral, resfpemmente. Se observa una gran variacion
en los valores de K para el agua y el metanch@olumna principal, debido a los cambios

en la composicién y a su alta volatilidad con respal resto de los componentes.

3.5 »

. Ifﬁ"\__/
/

2 0
ol L |
== CLAC

sl [V EO H
i [ ECI L

Figura 6.17. Constante de equilibrio de fases @ollamna principal del sistema RTCDS.
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En la Figura 6.19 se presentan los perfiles de ¢emtypra para los tres sistemas
intensificados: la columna de destilacion reacti@aolumna Petlyuk reactiva y el sistema
RTCDS.

3
25 * ¢ ——
2
e H 2 0
= 15 5L |
1 s =—e—OLAC
_ i [\ EC H
05
i W EO L
o ——= s 5 5 ]
1 2 3 4 5
Etapa

Figura 6.18. Constante de equilibrio de fases eactificador lateral del sistema RTCDS.

—+—RD

—— Petlyuk

—— RTCDS

Etapa

Figura 6.19. Perfiles de temperatura para losmetdantensificados.

Con el fin de reducir el consumo de electricidaa uslizaron turbinas hidraulicas en las
secciones donde se requiere reducir la presiéagledrrientes. Los resultados para dichas

turbinas en los tres procesos intensificados sseptan en las Tablas 6.21-23.
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Tabla 6.21. Caracteristicas principales de lasrtagbhidraulicas en el proceso con destilaciontineac

HTURB1| HTURB2| HTURB3
Presion a la entrada (atm 69.16 69.40 69.06
Presion a la salida(atm) 1.00 1.00 1.00
Potencia de freno (hp) 17.72 111.29 101.54
Electricidad producida (kW) 13.22 82.99 75.72
Flujo volumétrico (nVh) 14.50 65.37 60.67
Eficiencia 0.4749 0.6592 0.6513

Tabla 6.22. Caracteristicas principales de lasriagbhidraulicas en el proceso con la columna Bletly

reactiva.
HTURB1| HTURB2| HTURB3
Presion a la entrada (atm 69.20 69.40 69.06
Presion a la salida(atm) 1.00 1.00 1.00
Potencia de freno (hp) 18.31 111.16 101.54
Electricidad producida (kW) 13.65 82.89 75.72
Flujo volumétrico (nih) 14.87 65.31 60.67
Eficiencia 0.4783| 0.6590, 0.6513

Tabla 6.23. Caracteristicas principales de lasrtagbhidraulicas en el proceso con el sistema RTCDS

HTURB2| HTURB3
Presion a la entrada (atm 69.40 69.06
Presion a la salida(atm) 1.00 1.00
Potencia de freno (hp) 119.66 101.54
Electricidad producida (kW) 89.23 75.72
Flujo volumétrico (n¥h) 69.60 60.67
Eficiencia 0.6657 0.6513
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Tabla 6.24. Caracteristicas del tanque flash uaidocorriente lateral.

Proceso con RDProceso con columna Petlyuk
Temperatura (K) 433.15 433.15
Fraccion de vapor 0.9333 0.9332
Carga térmica (kJ/h) 1966494.23 1713843.96
Flujo total de vapor (kmol/h 148.17 148.15
Flujo de vapor por componente (kmol/h)
Agua 7.0215 4.7576
Glicerol 0.0671 0.0659
Acido oléico 1.1709 0.0013
Metanol 141.0647 143.0893
Metil oleato 9.4332 0.2388

Tabla 6.25. Caracteristicas del tanque flash uaildocorriente de fondos.

Proceso con| Proceso con columna Proceso con sistema
RD Petlyuk RTCDS
Temperatura (K) 433.15 433.15 433.15
Fraccion de vapor 0.4943 0.4945 0.4555
Carga térmica (kJ/h) -11895263 -11842120 -13641369
Pureza del biodiesel 99.6% 99.6% 99.6%
(% masa)
Flujo total de liquido 129.36 129.31 139.33
(kmol/h)
Flujo de liquido por componente (kmol/h)
Agua 9.8942x10 3.6986x10 1.3457x10
Glicerol 0.2054 0.2051 0.2501
Acido oléico 4.6913x10 6.8916x10 9.2916x10
Metanol 2.4263 2.4209 2.5959
Metil oleato 126.7286 126.6821 136.3281
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Puede observarse que los datos en las Tablas @2Byson muy similares, debido a que
en ambos procesos se obtienen flujos comparabliescenriente lateral y en los fondos. En
las Tablas 6.24-25 se presentan las caracterigticdss tanques de vaporizacion que se
encuentran unidos a las columnas reactivas pagaréegsos intensificados estudiados. En
la Tabla 6.26 se presentan las caracteristicasuglie de vaporizacién en el cual se separa
agua del glicerol, el cual es comun en todos lexgsos analizados. Finalmente, en la
Tabla 6.27 se presenta una comparacion del consotalode energia para la etapa de

esterificacion en los diversos procesos estudiados.

Tabla 6.26. Caracteristicas del tanque flash uaidiecantador.

Temperatura (K) 383.15
Fraccion de vapor 0.9799
Carga térmica (kJ/h) 69772691.4
Pureza del glicerol (% mol) 96.7%
Flujo total de liquido (kmol/h 45.3317
Flujo de liquido por componente (kmol/h)
Agua 1.3853
Glicerol 43.8346
Acido oléico 0.1119

Tabla 6.27. Requerimientos energéticos para laatapesterificacion.

Proceso @ (kJ/h) | Ahorro de energia
Convencional 30709555.1 0%
RD 25124307 .4 18.19%
Petlyuk 21551773.% 29.82%
RTCDS 14104223.9 54.07%

Al comparar el ahorro de energia aqui obtenido ebwgorrespondiente al caso de la
reaccion en equilibrio, se observa que el ahoportado en la Tabla 6.27 es menor en los

125



INSTITUTO TECNOLOGICO DE CELAYA
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA CAPITULO 6

casos del proceso con la columna reactiva y elesmecon la columna Petlyuk reactiva.
Esto se debe a que el disefio de la columna ddadeésti en el proceso convencional se
efectlio de manera que se redujese el consumo dgapara dicho proceso. Sin embargo,
el ahorro sigue existiendo, tal como se puede atarstn los resultados presentados.

6.1.3. Calculo de los indices de desemperfio

Una vez analizadas las diversas alternativas densificacion para el proceso de
produccién de biodiesel por el método Saka-Dadatiego a cabo el célculo de los indices
de desempefio como se describiéo en el CapitulorblaBHabla 6.28 es posible ver los
valores de eficiencia termodinamica obtenidos pesasistemas de destilacion reactiva
estudiados. De acuerdo con estos resultados skesrsis térmicamente acoplados requieren
mayor trabajo minimo para efectuar la separacitme®bargo las pérdidas en los sistemas
acoplados son menores que las correspondienteca@ulamna de destilacion reactiva, y
como consecuencia su eficiencia termodinamica gom&n la Tabla 6.29 se presentan
los valores de emisiones de dioxido de carbononadds. Estos resultados se presentan
para el proceso completo, con el fin de observampécto de la intensificacién sobre las
emisiones globales, y para la etapa de esterifinacionde puede observarse la importante
reduccidén en emisiones de los sistemas intensdgadn respecto al proceso convencional.

Tabla 6.28. Eficiencia termodinamica.

Proceso Wmin (kJ/h) | LW (kJ/h) n
RD 6588423.46 9829470.25 40.13%

Petlyuk | 6818487.288019008.01 45.95%

RTCDS| 6881829.41 6115691.51 52.95%

En la Tabla 6.29 se presentan resultados paradsscdmbustibles bajo consideracion,
aceite combustible y gas natural. En general allesnpyas natural se tienen menores
emisiones de diéxido de carbono, aunque el pregiagas natural es mayor al del aceite

combustible.
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Tabla 6.29. Emisiones de diéxido de carbono.

Proceso completo

Esterificacion

Proceso Qe (kI/n) CQ (kg/h) Q-uel (kI/N) CQ (kg/h)
Aceite Gas Gas
combustible| natural combustible| natural
Convencional 332861455.0 26569.2 17850.%77211796.5 4140.71
RD 323314585.1 25807.2 | 17338.567664926.6 3628.7
Petlyuk 316718134.y 25280.7 | 16984.861068476.3 3274.9
RTCDS 307114878.1 24514.1 16469.851465219.7 2759.9

En la Tabla 6.30 se presentan los calculados valigda eficiencia térmica. Dado que en

todos los casos la eficiencia térmica es mayoruee el biocombustible obtenido es capaz

de entregar una cantidad de energia mayor a laadrequerida para producirlo, teniendo

entonces un balance energético positivo. Por stpueste balance solo toma en cuenta el

proceso de produccion a partir del aceite vegetal.

Tabla 6.30. Eficiencia térmica.

Proceso Qod (kJ/h) Qeq(kd/h) | H
Convencional 162062734.6 128854654.3 1.26
RD 162111491.8 124248305.6 1.30
Petlyuk 162148860.5120622628.7 1.34
RTCDS 161278860.9114974328.1 1.40

En la Tabla 6.31 se muestran los resultados ddisende costos. Se presentan los costos

tanto para el proceso completo como para la sea®oesterificacion. Es en esta seccion

donde se observa una reduccion importante en caaotsto de servicio y de equipos con

respecto al proceso convencional, resaltando fisemde la intensificacion.
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Tabla 6.31. Costos de proceso (U$/afio).

Proceso completo Esterificacion
Proceso Servicios Equipg Costototal Servicios paui Costo tota
Convencional 33165744 3163726 36329470 23077%2435350( 25212929
RD 30336016/ 1803605 32139621 139113420606 | 14631955

Petlyuk 29246936 1668856 30915792 12822p@EB5857 | 13408126
RTCDS 28283581 1597871 29881458 1185565244872 | 1237040¢

6.2. Valoracion del método de disefio

Como se ha explicado en la seccion 5.2, se hard#ado un méetodo de disefio para
sistemas de destilacion reactiva basado en el mé&edJnderwood-Fenske-Gilliland. En
esta seccion se analizaran los resultados de uebgs efectuadas al método con el fin de

determinar el potencial del método para el disefioadumnas reactivas.

Mezcla 1.Para la mezcla reactiva acido acético/metanoliraetitato/agua se llevo a cabo
el calculo del equilibrio liquido-vapor en el domdondo de la columna, asi como en la
alimentacion a la misma. Una vez calculada la teatpea de domo y fondos, se llevo a
cabo el célculo de conversiones de equilibrio plasa secciones de rectificacion y
agotamiento. La temperatura empleada para la seao rectificacion resulté de un
promedio entre la temperatura del domo y la de ealtacion. De manera similar, la
temperatura de la seccién de agotamiento se tomo @ promedio entre la temperatura
de la alimentacion y la de fondos. Asimismo, endaknces de materia se empleo el valor
medio de la fraccion conversion para la secciomedéficacion y la de agotamiento. Los
resultados principales de estos calculos se muestnala Tabla 6.32. Efectuando los
balances de materia y aplicando la ecuacion de ndidel, se obtuvo un valor denR =
0.1366. Por otra parte, al emplear la ecuacion ateske se obtuvo J\, = 1.7375. En la
Tabla 6.33 se presentan los resultados obtenidagligar la ecuacion de Gilliland para
varias relaciones de reflujo.
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Tabla 6.32. Resultados del calculo de equilibridedes y equilibrio quimico para la mezcla 1.

Seccién T (K) K feonv
Rectificacion| 339.25| 23.32| 0.8285
Agotamiento| 344.0022.59| 0.8262

Tabla 6.33. Resultados de la ecuacién de Gillilgard la mezcla 1.

R N | Nentero
1.1Rwn | 8.1293| 9
1.2Rmin | 6.8652
1.3Rmin | 6.3875
1.4Rmin | 6.0846
1.5Rmin | 5.8489
1.6Rmin | 5.6486
1.7Rnin | 5.4717
1.8Rmin | 5.3123
1.9Rnin | 5.1671
2.0Ryin | 5.0340

| O O O O OO N| N| N

Se observa en la Tabla 6.33 que, para una relalddmeflujo relativamente cercana a la
relaciéon de reflujo minima, se requieren 9 etaaa fevar a cabo la separacién. Asi pues,
se llevo cabo la simulacién en Aspen One, empleaano relacion de reflujo el valor
obtenido como minimo de la ecuacion de UnderwoadlaETabla 6.34 se muestran los
flujos por componente y las composiciones en elalgrfondo de la columna obtenidos en
la simulacion, comparandolos con los predichoslgobalances de materia empleados en
el método corto. El valor de la fraccion conversienequilibrio resulta ligeramente mayor
en la simulacién, siendo la calculada por medionakiodo corto de 0.827, mientras que la
correspondiente a las simulaciones supera un d@d.844. En la Tabla 6.34 se puede

observar la semejanza entre los resultados obt®mdoel método corto y por medio de
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simulaciones. Es posible que las discrepancias dag composiciones, principalmente
entre las de los componentes no clave, se delmdisttibucion de dichos componentes en
los productos de domo y fondos. Ello porque enesadollo del método corto se ha

considerado que los componentes no clave no sedign.

Tabla 6.34. Comparacion de los resultados obtemdosétodo corto y por simulacién.

Predicho Simulado
[ D; Bi Xpi Xgi Di Bi XDi Xgi
AAC 0 48.4394 0 0.1138 3.5332 40.1718 0.02610.0946

MEOH | 19.3397| 29.0096 0.14310.0683| 13.7500| 29.9550 0.1017/.0705
MEAC | 115.8253| 115.8253| 0.8569| 0.2726| 106.3848| 129.8622| 0.7872| 0.3057
H20 0 231.6506 O 0.5453| 11.4688 | 224.77820.0849| 0.5292

Mezcla 2.En el caso de la mezcla reactiva isobuteno/metartl tertbutil éter, se
procedio de manera similar a lo realizado paradaata 1, calculando el equilibrio liquido-
vapor en el domo, fondo y en la alimentacion aolarana; sin embargo, dado que el valor
de K se toma constante, solo existe un valor paraatzidn conversion de equilibrio, sin

importar la temperatura. Los resultados de estoslod se muestran en la Tabla 6.35.

Tabla 6.35. Resultados del calculo de equilibridedes y equilibrio quimico para la mezcla 2.

Seccion| T (K) | Ki | feonv
Domo | 393.75 20| 0.9689
Fondos| 407.1520| 0.9689

Posteriormente se calculo la distribucion de lasmanentes por medio de los balances de
materia. Al aplicar la ecuacion de Underwood, stinab un valor negativo de . Por
supuesto, este no es un valor valido, sin embasddilepara establecer que el componente
clave ligero tiene una muy alta volatilidad, porcleal se separa con facilidad. Para efectos
de disefio, se fijo el valor de la relacion mininsareflujo como 0.1. Ahora bien, el nUmero
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minimo de etapas calculado por medio de la ecua@drenske fue de 0.5887. En la Tabla
6.36 se muestran los resultados obtenidos al apicacuacion de Gillland para varias

relaciones de reflujo. En la simulacion en Aspere Ose ha utilizado una relacién de

CAPITULO 6

reflujo igual al valor de Ry establecido, es decir, 0.1. En la Tabla 6.37 sesiman los

flujos por componente y las composiciones en elalgrfondo de la columna obtenidos en
la simulacion, asi como los flujos y composicionaksulados por medio de los balances de

materia empleados en el método corto.

Tabla 6.36. Resultados de la ecuacién de Gillilgara la mezcla 2.

R

N

Nentero

1.1Rmin

4.8590

5

1-2Rﬂin

3.8753

1.3Rmin

3.5373

1.4Rmin

3.3449

1.5Rmin

3.2064

1.6Rmin

3.0939

1.7Remin

2.9967

1-8Rnin

2.9096

19R'n|n

2.8302

2.0Rin

2.7569

W W W W AN DA DA

Tabla 6.37. Comparacion de los resultados obtemidosétodo corto y por simulacién.

Predicho Simulado
i Di Bi Xpi Xgi Di Bi Xpi Xgi
B 2.5272 | 0.0000] 0.09940.0000| 2.4926 | 1.7653] 0.10980.0559
M 1.3543 | 0.9029| 0.05960.0306| 1.1518 | 3.1061] 0.050/70.0984
MTBE | 19.0971| 28.6457| 0.8409| 0.9694| 19.0641| 26.6779| 0.8395| 0.8456
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La fraccion conversion de equilibrio obtenida es $amulaciones, 0.915, resulta similar a
la obtenida en el método corto. Las composiciopesticularmente en el domo de la

columna, no varian considerablemente entre lasilealas por medio de los balances de
materia y las obtenidas en la simulacion. Una vésg,masta discrepancia se puede atribuir
en parte a la suposicion de que los componentetame no se distribuyen. Por otra parte,
es necesario considerar que se trata de un métwtio \cque, por otra parte, no se han
tomado en cuenta los balances de energia y enat@msza no se hizo ningun ajuste en la
carga térmica de la columna; ello cual podria eaplia diferencia de las composiciones en
el fondo de la columna. Las pruebas anterioresmibargo, muestran la viabilidad del uso
de ecuaciones del tipo Underwood-Gilliland-Fens&eapel disefio basico de sistemas de
destilacion reactiva, por lo cual se aplicaran éndisefio de esquemas de mayor

complejidad.

6.3. Disefio y optimizacion de los sistemas reacts/otérmicamente

acoplados

En esta seccion se presentan los resultados obseaidcuanto al disefio y optimizacion de
los sistemas reactivos térmicamente acoplados dagdisis. Las composiciones de las
alimentaciones a las columnas se presentan enldia Ba38. Estas composiciones son
comunes a los dos sistemas. La alimentaci@ofesponde al flujo de acido oléico, el cual
tiene un valor de 267.58 kmol/h, mientras que il@ethtacion E corresponde al metanol,
gue es de 412.69 kmol/h. Dado que el metil oleatare producto, éste no se encuentra
presente en ninguna de las alimentaciones. Losresmlde la recuperacion fueron
calculados por medio de las ecuaciones (5.41)42)%®n base a los flujos de domo, fondos
y corriente lateral obtenidos en las simulacionedirmpinares. Los valores obtenidos, los
cuales fueron empleados en la optimizacion en GAsd¢Jresentan en la Tabla 6.39 para
la columna Petlyuk reactiva y en la Tabla 6.40 paraistema RTCDS. El numero de
seccion corresponde a los mostrados en la Fig8& Bkl valor de la recuperacion para el
metanol es, por supuesto, a partir del flup El resto de las recuperaciones se han

calculado para el flujo,FCabe mencionar que, en el caso de la columnguRetkactiva,
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los fondos de la seccién 2 y el domo de la secBi@orresponden ambos a la corriente

lateral. Debido a esto, los valores de recuperguaba dichas zonas son iguales.

Tabla 6.38. Composiciones de los flujos de alimedh a las columnas reactivas.

Componente F1 F2
MEOH 0.0000| 1.0000
H20 0.4825 0.0000
GLI 0.0035| 0.0000
MEOL 0.0000| 0.0000
OLAC 0.5139| 0.0000

Tabla 6.39. Recuperaciones empleadas para la cal®msityuk reactiva.

Componente Domo seccion 2 Fondos seccion 2Domo seccion 3 Fondos seccion 3
MEOH 0.0156 0.5180 0.5180 0.4619
H20 0.9860 0.0179 0.0179 0.0011
GLI 0.0000 0.0179 0.0179 0.9356
MEOL 0.0000 0.0772 0.0772 0.9321
OLAC 0.0000 0.1045 0.1045 0.0005

Tabla 6.40. Recuperaciones empleadas para el sift@@GDS.

Componente Domo seccion 1 Domo seccién 2 Fondos seccion 3
MEOH 0.5623 0.0090 0.4237
H20 0.0680 0.9330 0.0036
GLI 0.0000 0.0000 0.9994
MEOL 0.0074 0.0000 0.9999
OLAC 0.0000 0.0000 0.0676
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A continuacién se haran algunos comentarios sdbcereportamiento de la ecuacion de
Underwood para los sistemas reactivos. Se tomaré dmase el caso presentado en la
Tabla 6.41, el cual corresponde a la seccion Zadslumna Petlyuk reactiva; , es la
volatilidad relativa media entre el domo y fondolaeseccion 2, donde se ha tomado como
componente de referenagial metanolzy, es la composicion en la pseudoalimentacion a la
seccion 2, que considera tanto el fluja Eomo el flujo FV1 proveniente del
prefraccionador. La fraccion liquida de dicha psalichentacién es 0.93. En la Figura 6.20
se muestra la variacion del lado derecho de lackmuae Underwood (ecuacion 5.17) con
el valor de la rai#,;. La linea horizontal corresponde a (1-q), el latmierdo de dicha
ecuacion. La linea vertical indica el limite interipara la raiz);, es decir, la volatilidad

relativa del componente mas pesado (glicerol).

Tabla 6.41. Caso base para el analisis de la epudei Underwood.

Componente  a;, Zpfr
MEOH 1.0000 0.0380
H20 7.6360 0.4800
GLI 6.31x10" | 0.0030
MEOL 0.4110 | 1.00x1®
OLAC 0.0550 0.4780

En la Figura 6.20 sélo se presenta una regiongiedtmres posibles pafa. Esto es con el
fin de que se observe con claridad el punto doadgdfica cruza con la linea horizontal,
gue es donde se tiene la raiz buscada. Para valangges d@, se tiene un incremento en
el valor del lado derecho de la ecuacion de Undedwiasta que, al acercarse al valor de la
volatilidad relativa del &cido oléico, se preseatea discontinuidad para posteriormente
hacerse negativo. El incluir el rango completo dénes ded; dificultaria encontrar el
punto de cruce. Es posible ver que el valor coordetla raiz de Underwood se encuentra
considerablemente cerca del valor limite infertésto lo convierte en una raiz que puede
ocasionar dificultades en la convergencia del westdr, e incluso imposibilitarla. Ahora,
en las Figuras 6.21-6.23 se presenta el compoméonidel resto de las raices de

Underwood.
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Figura 6.20. Variacion de la ecuacion de Underwomulel valor de la rai@;.
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Figura 6.21. Variacion de la ecuacion de Underwomtlel valor de la rai@,.

Puede observarse que la réizo presenta este tipo de problemas. Asimismaoa éiglura

6.21 se presenta el rango completo de valore8,dg se observa un comportamiento
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apropiado para la ecuacion de Underwood. En canthioaiz 63 nuevamente tiene un
comportamiento no deseado, como puede constatarke Fegura 6.21, mientras quk,

aun cuando se encuentra relativamente cerca de iimferior, no presenta dificultades.
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Figura 6.22. Variacion de la ecuacion de Underwomtlel valor de la rai@s.
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Figura 6.23. Variacion de la ecuacion de Underwamdel valor de la rai@s.
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Si se analizan las raices mostradas junto conbiéaTadl, se observa que estas tienden a
ser cercanas al valor inferior de volatilidad peada intervalo. Cuando la volatilidad del
componente de menor volatilidad en el intervaloresy baja, se presentan los casos de
raices que generan problemas de convergencia. jPowple, en el caso dé#,, el
componente de menor volatilidad en ese intervalel ggicerol, el cual presenta una baja
composicion en la pseudoalimentacion (0.0030). Ersegundo intervalo, donde se
encuentrad,, el componente de menor volatilidad es el acidico| cuya composicién en

la pseudoalimentacion es 0.4780.

En la Tabla 6.42 se presentan los disefios obtepmoes dos métodos de solucion para la
columna Petlyuk reactiva, dondg,Res la relacion de reflujo real en la columna ppalc

El nimero de etapas para cada seccion sigue lamotahéra presentada en la Figura 5.40.
Se recuerda que el nimero de etapas del prefraciwose calculan a partir del nimero de

etapas My Ns, por lo cual el nimero calculado y el entero pdyr&s el mismo.

Tabla 6.42. Resultados obtenidos por los métode®ldeion para la columna Petlyuk reactiva.

Método 1 Método 2
V min (kmol/h) 536.216 522.308
Rmin 1.017 0.9647
facrd 1.01 1.258
Reol 1.027 1.214
foart 0.045 0.278
FL1 (kmol/h) 14.982 6.214
FV2 (kmol/h) 62.813 76.185
Etapas por seccignCalculado| Entero| Calculado| Entero
N1 5 5 4 4
N3 2.674 3 2.7171 3
Ngy 2.587 3 2.2319 3
Ns 1.353 2 0.1522 1
Ne 0.35 1 1.0769 2
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En la Tabla 6.43 se presentan los disefios obtgudtos dos métodos de solucién para el
sistema RTCDS, siendocfrla relacion de reflujo real en la columna printigaRs, la

relacion de reflujo real en el rectificador lateral

Tabla 6.43. Resultados obtenidos por los métode®ldeion para el sistema RTCDS.

Método 1 Método 2
V min,col (kmol/h) 601.69 250.38
Rmin,col 1.407 0.0017
facrdc 1.421 5.8686
Reol 1.421 0.01
V min rec (kmol/h) 174.726 191.3896
Rumin.sr 0.001 0.0965
facrdcsr 1.01 112.39
Rer 0.001 10.843
FV (kmol/h) 181.788 181.009
Etapas por seccignCalculado| Entero| Calculado| Entero
N; 6.592 7 6.098 7
Ns 2.096 3 1.669 2
Nsr 0.149 1 0.953 1

Es posible observar que, en el caso del métodosleRmuy baja, debido a que la
separacion que se lleva a cabo en el rectificaderdl es muy pequefia. En el método 2, la
relacion se reflujo calculada resulta muy alta, sy oensiderablemente diferente a la
calculada en el método 1 debido a que se calcupartir del calor liberado en el

condensador del rectificador lateral. Es importaoiservar que, para el método 1 se
obtiene una relacion de reflujo muy cercana a laimd, y el nimero de etapas, que
corresponderia al nimero infinito de etapas, ésnlel caso del método 2, se obtiene una
relacion de reflujo que podria considerarse irdinit el niumero de etapas obtenido sigue
siendo 1. Esto demuestra que el rectificador latecaes del todo necesario para la

separacion especificada.
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Una vez que se obtuvieron los disefios anterioeede\saron a cabo simulaciones en Aspen
One para verificar su potencial para obtener laszas y conversiones especificadas en el
disefio. En las Tablas 6.44 y 6.45 se presentamig@sios simulados para la columna

Petlyuk reactiva y el sistema TCRDS, respectivamesssi como los resultados obtenidos

para dichos disefios.

Tabla 6.44. Disefios 6ptimos obtenidos por los no&takd solucidn para la columna Petlyuk reactiva.

Método 1 Método 2
Numero de etapas en el prefraccionador 5 4
NuUmero de etapas en la columna principal 11 11
Etapas reactivas 8-10 8-10
Etapas de interconexion 4,9 4,8
Qreb (kJ/h) 53083486.446344109.2
Pureza del biodiesel (Yomasa) 90.00% 90.00p0
Pureza del agua (%emol) 99.00% 99.00%
Pureza del metanol (%mol) 91.33% 91.33%
Conversion 99.97% 99.97%

Tabla 6.45. Disefios 6ptimos obtenidos por los nu&tald solucidn para el sistema RTCDS.

Método 1 Método 2
Numero de etapas en la columna principal 12 11
Etapas reactivas 9-11 9-10
Etapas de interconexion 8 8

Qreb (kJ/h) 42626674.5 75930163.3
Pureza del biodiesel (Yomasa) 91.29% 91.29%
Pureza del agua (%omol) 99.00% 99.00%
Pureza del metanol (%omol) 89.99% 90.49%

Conversion 99.86% 99.88%
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En el caso del sistema TCRDS, dado que en el méleddiseiio se ha obtenido una
columna lateral de una sola etapa, las simulacieeesian realizado para un sistema
alternativo con interconexion hacia un tanque deosiaacion, tal como se muestra en la
Figura 6.24.

Figura 6.24. Esquema alternativo al RTCDS.

Es notorio que en todos los casos presentadosda t&mica en la columna principal es
considerablemente alta, particularmente en el dasta RTCDS obtenida por medio del
método 2. Con el fin de determinar si es posiblraelos resultados, se ha llevado a cabo
un analisis paramétrico de los disefios mostraddaseiiablas 6.44 y 6.45. En la Figura
6.25 se presenta el efecto de modificar la posidéra corriente lateral en la columna
Petlyuk reactiva. Se puede concluir que, al ublaacorriente lateral dentro de la zona
reactiva, el consumo de energia se ve considerabtenreducido, lo cual implica que
dicha corriente no debe retirarse en el plato qlenda la zona reactiva y la zona no-
reactiva, como inicialmente se plante6 en el dissiim que debe extraerse de la zona
reactiva. Es posible que esto se deba a que ehaoteda extrae antes de que abandone la
zona reactiva, con lo cual se evita un remezcladmbién se ha llevado a cabo un analisis
del efecto del numero de etapas reactivas y ndivaasobre el consumo de energia. Los
resultados se presentan en la Figura 6.26. En #icuma se muestra que el incremento de
una etapa reactiva puede reducir considerablene¢mtensumo de energia en la columna,
lo cual implica que el nUmero de etapas reactivadigho no es suficiente para obtener una

separacion eficiente. No se logré convergencia pasa especificaciones de disefio
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establecidas al intentar agregar otra etapa readfiv el caso de las etapas no reactivas, el

incremento en su nimero no implica una reduccig@ontante.
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Etapa

Figura 6.25. Efecto de la posicion de la corridateral sobre la carga térmica, columna Petlyuktiea
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Figura 6.26. Efecto del nUmero de etapas reacfivesreactivas sobre la carga térmica, columna/fetl

reactiva.
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El siguiente paso consisen el andlisis de la variacion de la cargaica con los valore
de los flujos de iterconexion. En las Figuras 6.27 y 6 se muestin los resultados ¢
dicho andlisis para lo:disefios obtenidos por el método 1por el método z
respectivamente. En el so del disefio obtenido por el método 1variar los flujos dt
interconexion se preser una reduccién en el consumo deergia Sin embargo, es
reduccidbn es muy peqgfia en comparacion con la obtenida nodificar los otros
parametros de disefio. is aun, la diferencia entre el valor inicy el valor mnimo
observado en la Figura € no es mayor que 1%.

(:lreb (kl/h)

27360000
27340000
11 16 21 26 31
FL1 (kmol/h)

Figura 6.27Efecto de bs flujos de interconexion sobre la carga térmigseio por método.

En el caso del disefio olido por el mtodo 2, analizando la Figure2¢€ resulta claro que
la reduccion en el consno de energia al modificar los flujos dderconexion s muy
pequefa, aln mas que el caso del disefio obtenido por el métodEs posible aument:
el valor de FL1 hasta unumero alto, con lo cual la carga térmicsminuirad de manet
mondtona, sin embargosta reduccion es practicamente insignifie. Ese hecho se ha
explicado en la seccidon 1.2 en términos de la distribucion de losos de alimentacio
En la Figura 6.29%e prsenta el efecto de los cambios en lisicion del flujo de

interconexion para el sikma RTCDS. De manera similar a lo oido con la columna
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Petlyuk reactiva, la cary térmica se ve draméaticamente reducil retirar el flujo de

interconexion en la secn reactiva y no en el limite entre lasjiones reactiva y r

reactiva.Como ya se meciond, es posible que esto se debae seesta evitando que

metanol se mezcle con liotros componentes de la mezcla, en parr el agua
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Figura 6.28 Efecto de bs flujos de interconexion sobre la carga térmitseio por método.
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Figura 6.29 Efecto de a posicidn del fluj de interconexion sobre la cargirmica, RTCDS
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El efecto del nUmero de etapas reactivas y noiveacsobre el consumo de energia se
muestra en la Figura 6.30. En el caso del disefienao por el método 1, soélo se logro

convergencia para el numero de etapas reactivasladd (3). En el caso del disefio

determinado por medio del método 2, el incremewmar etapa reactiva reduce el consumo
de energia de forma importante, resultando muylainal correspondiente al disefio del

método 1. Esto indica que el numero de etapasivaaaeterminado por el método 2 no

resulté del todo adecuado para este sistema. Easel de las etapas no reactivas, el
incremento en su namero no impacta de manera @abie el consumo de energia de la

columna.
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Figura 6.30. Efecto del nUmero de etapas reacyivasreactivas sobre la carga térmica, RTCDS.

Los disefios finales se presentan en la Tabla @G#&b6lp columna Petlyuk reactiva y en la
Tabla 6.47 para el sistema RTCDS. Estos disefiosidanmodificados con respecto a los
originales obtenidos por los métodos de solucidimcgpalmente en cuanto a la ubicacion
de la corriente lateral (columna Petlyuk reactiVa)ubicacion del flujo de interconexion
(RTCDS) y el numero de etapas reactivas. Los valdeelos flujos de interconexion de la
columna Petlyuk reactiva se han conservado, coimelle mantener el disefio lo mas

cercano posible al obtenido por los métodos dec&niuEn las Tablas 6.46 y 6.47 también
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se presentan los resultados para una columna déaciés reactiva con una corriente
lateral, con un disefio basado en las columnasivaaaton acoplamiento térmico. Este
resultado se presenta con fines comparativos. Haltéa 6.46, RDWCL1 corresponde a la
columna Petlyuk reactiva (o de pared divisoria)ealita a partir del método 1, mientras
gue RDWC2 es aquella obtenida por el método 2. RB£€1a columna de destilacion
reactiva disefiada a partir de la columna Petlyaktiea. De manera similar, en la Tabla
6.47 RTCDS1 es la secuencia térmicamente acoplagictadreactiva disefiada por medio
el método 1, RTCDS2 es la correspondiente al méiydg RDC2 es la columna de

destilacion reactiva disefiada a partir del sistBh@DS.

Tabla 6.46. Disefios finales obtenidos para la colufetlyuk reactiva.

RDWC1 RDWC2 RDC1
PRE PRINC PRE PRINC
N 5 12 4 12 12
Reol 0.6564 1.5640 0.1787 1.3032 1.5278
Qret (kJ/h) 0 27468663. 0 24845934, | 27099117,
Etapa de - 10 - 10 10
corriente
lateral
Etapas - 8-11 - 8-11 8-11
reactivas
Conversién - 99.95% - 99.97% 99.97%
Etapas de 15 5,10 1.4 59 -
interconexion
FV2 (kmol/h) - 62.813 - 76.185 -
FL1 (kmol/h) - 14.982 - 6.214 -

De acuerdo con los resultados presentados en la Batb6, los disefios para la columna
Petlyuk reactiva son muy similares, difiiendo sots@te en el nimero de etapas del
prefraccionador y en la ubicacion de uno de lggd$lule interconexion (FV2), asi como en
los valores de FL1 y FV2. Sin embargo, como sexipicado con anterioridad, este ultimo
no es un factor determinante. Se observa que ¢aedifia entre el consumo de energia
correspondiente a RDWC1 y RDC1 no es grande, asadRDC1 tiene un consumo menor.
No obstante, el disefio correspondiente a RDWC2ptasl menor consumo entre estos
tres sistemas (entre 8 y 9% de diferencia con ots@eRDC1 y RDWC1). Esto indica una
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alta sensibilidad del sistema a pequefias variagiene| disefio. Asimismo, implica que un
disefio inapropiado de la columna Petlyuk reactivadp llevar a pensar que, en términos

de energia, resulta mejor utilizar una columnaetgilhcion reactiva convencional.

Tabla 6.47. Disefios finales obtenidos para elmistBTCDS.

RTCDS1 RTCDS2 RDC2
PRINC PRINC
N 12 12 13
Reol 1.1898 1.2910 2.6220
Qret (kJ/N) 26227225.0 26762709.2 38934856.3
Etapa de - - 10
corriente
lateral
Etapas 9-11 9-11 10-12
reactivas
Conversioén 99.86% 99.88% 99.06%
Etapa de 10 10 -
interconexion
FV (kmol/h) 181.788 181.009 -

En el caso del sistema RTCDS, ambos disefios sorsimilares y presentan un consumo
de energia muy similar; esta diferencia se debe pefquefa variacion entre el flujo de
interconexion para ambos casos. La columna RDCGszpta una carga térmica muy alta en
comparacion con RTCDS1 y RTCDS2. Sin embargo essaeio considerar que en los
sistemas de tipo RTCDS el flujo de interconexiometga de la columna principal en fase
vapor y en el caso de la columna de destilacioctivgala corriente lateral se retira en fase
liquida, por lo cual el disefio de la columna RDCRaair del sistema RTCDS no es del
todo apropiado. Una comparacion del consumo erieogéé¢ todos los sistemas analizados
se presenta en la Tabla 6.48. En dicha Tabla $eyerclos disefios iniciales presentados
en la seccién 6.1.2, asi como los disefios obtempidoks métodos de solucidén propuestos.
El consumo de energia mostrado corresponde solangeria columna de destilacion
reactiva, sin incluir las etapas subsecuentes diicagion del biodiesel. La columna
tituladareduccion en @y indica el porcentaje en que la carga térmica sadta reducida

con respecto a la columna de destilacion reactii@al. Es posible ver que en todos los
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casos se tiene una disminucion importante en cumthds requerimientos energéticos del
sistema, la cual es mas marcada en los disefiosididepor los métodos propuestos. A
pesar de que en los disefos iniciales el sistem@STparecia ofrecer el menor consumo
de energia posible, al llevar a cabo el disefiopado de todas las secuencias da como
resultado que la columna Petlyuk reactiva obtemida medio del método 2 (RDWC2)
presenta el menor consumo energético entre todosistemas considerados. Con fines
ilustrativos, en las Figuras 6.31 y 6.32 se muestpeerfil de composiciones en fase liquida
del sistema RDWC1 y RDWC2, respectivamente.

Tabla 6.48. Comparacion de consumo energéticolpsusistemas analizados.

Disefio Qeb (kJ/h) | Reduccion en Qup
RDC, inicial 35053076.2 0%
Columna Petlyuk reactiva, inicial31680293.7 9.62%
RTCDS, inicial 27745638.2 20.85%
RDC1 27099117.7 22.69%
RDWC1 27468663.3 21.64%
RDWC2 24845934.9 31.84%
RDC?2 38934856.3 11.07%
RTCDS1 26227225.0 25.18%
RTCDS2 26762709.2 23.65%

Las Figuras 6.31 y 6.32 muestran que la maxima osmoidn en fase liquida para el

metanol se presenta en la seccion reactiva, eg@uénte en la etapa 10, en la cual se
extrae la corriente lateral. Es debido a esto gureeesario retirar la corriente lateral en
esta region, puesto que buscar alcanzar dicha crmo en una zona fuera de la seccion
reactiva implica un alto consumo de energia, tai@se observo con los disefios obtenidos

directamente por los métodos de solucién 1y 2.

Se alcanza una mayor composicion del metil oleati@ eona reactiva del sistema RDWC2.
Esto se explica en términos de los perfiles de osiopn en el prefraccionador, Figuras
6.33 y 6.34. En el caso del prefraccionador ddksia RDWC1, la distribucion de los

componentes se da principalmente entre el &cidooojeel metanol. En el prefraccionador

del sistema RDWC2, por otro lado, se observa gsiedmponentes que se distribuyen son
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el metanol, el 4cido oléico y el metil oleato, dibia que el flujo de interconexion se
encuentra ubicado en una etapa en la que existermpeyduccién de metil oleato que en el
caso del sistema RDWC1. Asimismo, la composiciomeé&nol en el prefraccionador del

sistema RDWC2 es menor que la correspondiente W&D
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Figura 6.31. Perfil de composiciones en fase ligj@d la columna principal de RDWC1 (%masa).
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Figura 6.32. Perfil de composiciones en fase ligjpara la columna principal de RDWC2 (%masa).
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Figura 6.33. Perfil de composiciones en fase ligpdra el prefraccionador de RDWC1 (%omasa).
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Figura 6.34. Perfil de composiciones en fase ligpdra el prefraccionador de RDWC2 (%masa).

En la Figura 6.35 se presenta el perfil de compwses para el sistema RTCDS. Debido a

gue RTCDS1 y RTCDS2 son, para efectos practicosiigho disefio, se presentara solo

una gréfica. Para este sistema, las composiciangsisstran en la fase vapor, dado que el

flujo de interconexion se retira en dicha fase.eNquie la mayor composicion de metanol
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en fase vapor se encuentra dentro de la zona vaatti la columna. Debido a esto, el

colocar el flujo de interconexién en etapas supesi@casiona un alto consumo de energia.
Por supuesto, la mayor composicion se encuentehdfendo de la columna debido a que la

alimentacion de metanol se encuentra en esa se&idembargo, no es posible retirar en

esa etapa el flujo de interconexion puesto qued&aidon no se llevaria a cabo hasta la

conversion deseada.

1
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0.8 M
0.7 \
0.6 —H20
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0.3
02 =>¢=MEOH
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Etapa

Figura 6.35. Perfil de composiciones en fase vapoa la columna principal de RTCDS (%mol).

En la Tabla 6.49 se muestra la eficiencia termadioa calculada para los sistemas
obtenidos después de aplicar los métodos de digs@ftimizacion. Se observa que todos
los sistemas analizados, con excepcion de RDC2ertieuna mayor eficiencia

termodinamica que los disefios iniciales. Por adréep las secuencias RTCDS1 y RTCDS2
tienen una mayor eficiencia termodindmica que storale los sistemas, aun cuando
RDWC?2 tiene la menor carga térmica. Esto se deheeaen los esquemas del tipo RTCDS
se extrae una corriente en fase vapor, la cua tiera entropia menor, por lo cual el valor
del trabajo perdido es menor al correspondientealiiriente en fase liquida que se extrae

de los sistemas de pared divisoria.
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Tabla 6.49. Eficiencia termodinamica de los sisteopatimizados.

Sistema| Win (kJ/h) [ LW (kJ/h) |
RDC1 | 7038865.3%5652660.57 55.46%
RDWC1 | 7022144.84 5842585.99 54.58%
RDWC2 | 6810504.58 4400451.89 60.75%
RDC2 | 7004790.6011247991.2 38.38%
RTCDS1| 8280821.21 4058753.78 67.11%
RTCDS2| 8287569.87 4123721.46 66.77%

Debido a las modificaciones realizadas en el sstd®TCDS, algunos cambios se
presentaron en el diagrama de flujo del procesorespecto a los disefios iniciales. En la

Figura 6.36 se presenta el diagrama de flujo final.

Reactor de Hidrdlisis

L)g—:-

Decantador

Figura 6.36. Diagrama de la simulacion del procsproduccion de biodiesel por el método Saka-Dadan

usando el esquema alternativo a RTCDS.

Como un complemento a los resultados presentadas lpa sistemas de destilacion
reactiva obtenidos, en las Tablas 6.50-51 se pia@séas caracteristicas de los tanques de
vaporizacion que se encuentran unidos a las colsimona corriente lateral (columnas

reactivas y de pared divisoria).
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Tabla 6.50. Caracteristicas del tanque flash uaidocorriente lateral, sistemas optimizados.

RDC1 RDC2 RDWC1 RDWC2
Temperatura (K) 433.15 433.15 433.15 433.1b
Fraccion de vapor 0.9293 0.9396 0.9294 0.9239
Carga térmica (kJ/h) 1263343.72324285.5 1298911.21 1143293.06
Flujo total de vapor (kmol/h) 148.05 173.69 148.43 147.2514
Flujo de vapor por componente (kmol/h)
Agua 2.3087 7.3972 2.4666 1.6033
Glicerol 0.0766 0.0685 0.0766 0.1016
Acido oléico 0.0001 0.0116 0.0003 0.0002
Metanol 145.4278 165.9550 145.6402 147.2504
Metil oleato 0.2415 0.2542 0.2418 0.2433

Tabla 6.51. Caracteristicas del tanque flash uaildocorriente de fondos, sistemas optimizados.

RDC1 RDC2 RDWC1 RDWC2
Temperatura (K) 433.15 433.15 433.15 433.16
Fraccion de vapor 0.4944 0.4529 0.4941 0.4919
Carga térmica (kJ/h) -11773219 -12788680 -117745991890903
Pureza del biodiesel 99.7% 99.7% 99.7% 99.7%
(% masa)
Flujo total de liquido (kmol/h)  128.65 128.81 128.64 127.87
Flujo de liquido por componente (kmol/h)
Agua 4.4022x10 | 6.9248x10 | 4.7256x10" | 1.4039x10
Glicerol 0.2027 0.2342 0.2030 0.3394
Acido oléico 0.0145 0.1043 0.0301 0.0184
Metanol 2.4074 2.4139 2.4070 2.4894
Metil oleato 126.0225 126.0613 125.9982 125.0210
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Tabla 6.52. Caracteristicas del tanque flash diféigagién de metanol, sistemas RTCDS optimizados

RTCDS1 RTCDS2
Temperatura (K) 311.88 313.95
Fraccion de vapor 0.1250 0.1250
Carga térmica (kJ/h) -3023197 -3010698
Flujo total de vapor (kmol/h) 21.8731 21.7228
Flujo de vapor por componente (kmol/h)
Agua 14.7218 13.8988
Glicerol 6.3194x10° | 7.3272x10"
Acido oléico 5.8297x1¢ | 6.7907x10°
Metanol 7.1513 7.8241
Metil oleato 2.7768x10 | 3.4245x10

Tabla 6.53. Caracteristicas del tanque flash uaidocorriente de fondos, sistemas RTCDS optimigado

RTCDS1 RTCDS2
Temperatura (K) 433.15 433.15
Fraccion de vapor 0.4519 0.4521]
Carga térmica (kJ/h) -13760412 -13767459
Pureza del biodiesel 99.6% 99.6%
(% masa)
Flujo total de liquido (kmol/h)  138.95 139.00
Flujo de liquido por componente (kmol/h)
Agua 1.1893x18 | 1.1379x10
Glicerol 0.2537 0.2538
Acido oléico 0.1738 0.1635
Metanol 2.5981 2.5997
Metil oleato 135.9217 135.9854
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En las Tablas 6.52-53 se muestran las caractedstie los tanques de vaporizacion
correspondientes a los procesos con sistemas RTED® Tabla 6.54 se presentan las
emisiones de didxido de carbono estimadas paraistamas optimizados. El impacto del

uso de sistemas intensificados se observa mejta eolumna donde solo se considera la
etapa de esterificacion. Es importante notar quiaetapa de esterificacion se consume
alrededor del 16% del total del calor que se reguiel combustible, lo cual implica que el

mayor consumo se presenta en las otras etapasodekp.

Tabla 6.54. Emisiones de dioxido de carbono dsikismas optimizados.

Proceso completo Esterificacion
Proceso| Qei(kd/h) CQ (kg/h) Q-uel (kJ/N) CQ (kg/h)
Fuel oil | Gas natural Fuel oil | Gas natura

RDC1 | 294617204.8323516.6] 15799.6 | 49769644.23972.6 2669.0
RDWC1 | 295319467.8323572.6] 15837.3 | 50471907.14028.7 2706.7
RDWC2 | 290459723.523184.7| 15576.6 | 45612163.33640.8 2446.1

RDC2 | 317010390.425303.9] 17000.5 | 72162830.25760.1 3869.9
RTCDS1| 291440780.4 23263.0] 15629.2 | 46593220.33719.1 2498.7
RTCDS2| 292392079.9 23338.9| 15680.3 | 47544519.83795.0 2549.7

En la Tabla 6.55 se muestran los valores de eti@e@rmica calculados para los sistemas
optimizados. Resulta de interés observar que, hfear disefio presentado (RDC2), se
tiene una eficiencia térmica mayor a 1. Es deairtoelos los casos el combustible entrega

una mayor cantidad de energia a la necesaria pgmaduccion.

En la Tabla 6.56 se presentan los costos de priuiucorrespondientes a los procesos con
los sistemas optimizados. De manera global, elgsmcon el sistema RDWC?2 resulta el
de menor costo anual. En la Tabla 6.57 se preset@omparacion de la reduccién en los
costos de proceso con respecto a los correspoasiaribs disefios originales. La columna
%ahorro, convencionatepresenta la reducciéon con respecto al proceswengcional,

mientras que la columridahorro, basemuestra la reduccién con respecto al proceso que
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se tomo6 como base para cada sistema; es decigaglsp con destilacion reactiva para los
sistemas RDC, el proceso con la columna Petlyubti@apara los sistemas RDWC1; y el

proceso con la secuencia directa térmicamente adapéactiva para los sistemas RTCDS.

Tabla 6.55. Eficiencia térmica de los sistemasnaigtidos.

Proceso| Qod(kJ/h) Qeq(kd/h) | H

RDC1 | 162183014.0115591197.71 1.40
RDWC1 | 162181063.8115996274.8 1.39
RDWC?2 | 162248043.2113217963.2 1.43
RDC2 | 162136185.3128487877.0 1.26
RTCDS1| 161013497.7 113455960.2 1.42
RTCDS2| 161077312.3 113991444.4 1.41

Tabla 6.56. Costos de proceso de los sistemasiaptos (U$/afio).

Proceso completo Esterificacion

Proceso| Servicios Equipg Costo total Servigios pmuiCosto total
RDC1 | 2775721Q 1739048 29496258 11332[/696049| 11988848
RDWC1 | 27876047 1665920 29541967 11451p6882921| 12034552
RDWC2 | 27055309 1656163 28711472 10630P303164| 11204094
RDC2 | 31550921 1810725 33361646 151268927726 15854618
RTCDS1| 27819579 1584905 29404484 113914401906/ 11893350
RTCDS2| 27976310 1587232 29563542 115482®D4232| 12052433

\~Al

Resulta evidente que la reduccion mas importantaianto a costos se presenta en la etapa
de esterificacion, con ahorros superiores al 50f6respecto al proceso convencional en la
mayoria de los casos, excepto para la columna RD&2procesos con esquemas de pared
divisoria presentan una reduccion importante emtoua costos con respecto a los

correspondientes al disefio base; mientras que easel de los procesos con sistemas
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RTCDS, la reduccion en el costo es menor. Ellolpesiente se debe al menor nimero de

grados de libertad existentes en el sistema c@eces a la columna de pared divisoria.

Tabla 6.57. Comparacion de la reduccion en costgeauccion.

Proceso completo Esterificacion
Proceso % ahorro,| % ahorro, % ahorro, % ahorro,
convenciona Base convencional Base

RDC1 18.81% 8.22% 52.45% 18.06%
RDWC1 18.68% 4.44% 52.27% 10.24%
RDWC2 20.97% 7.13% 55.56% 16.44%

RDC2 8.17% -3.80% 37.12% -8.36%
RTCDS1| 19.06% 1.59% 52.83% 3.86%
RTCDS2 18.62% 1.06% 52.19% 2.57%

6.4. Analisis de ciclo de vida.

Se llevd a cabo un andlisis de ciclo de vida depiaxesos bajo consideracion, y los
resultados se han comparado con aquellos obtep@SREET para el proceso catalitico
convencional. Los resultados de emisiones se presem el Apéndice E. En una primera
etapa se han considerando solamente las emisiebetodh la produccion y quema de gas
natural asi como la obtencion de la energia etéctdaquerida en los procesos (Figuras E.1-
E.9). En la siguiente etapa se calcularon las emssi incluyendo el efecto de la
produccién del metanol empleado para la reaccifuf&s E.10-E.18). Como Ultima etapa
del andlisis se considerd el efecto de reciclametanol en exceso en los procesos

supercriticos, con lo cual se reducen los requeritos de metanol fresco (Figuras E.19-

E.27).

Respecto a la primera etapa del analisis, dondessotonsideran las emisiones debidas al
consumo de energia, se observa que las emisiormessmondientes a los procesos

supercriticos son mayores a las del proceso ¢atafiara la mayoria de los contaminantes
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analizados, con excepcion de las emisiones decpladiy de Oxidos de azufre. Esto se
debe a que la mayor proporcion de este tipo dei@meis se presenta en la obtencion de
electricidad, y en el proceso catalitico se reguigra mayor cantidad de ésta (42 BTU/Ib
de biodiesel) que en los procesos supercriticose(@hy 14 BTU/Ib de biodiesel); ello
considerando la recuperacion de energia por medlasdturbinas hidraulicas. Respecto al
resto de las emisiones, los procesos supercripi@sentan una mayor proporcion debido a
gue el consumo de energia térmico resulta mayor ejueorrespondiente al proceso
catalitico. La diferencia resulta mas evidente lecaso del diéxido de carbono, donde la
diferencia entre el proceso catalitico y los prosesupercriticos esta entre 20 y 30 gramos
de CQ por cada libra de biodiesel producida. Ahora bgmrse comparan solamente los
procesos supercriticos, se observa que todos paeseiveles de emisiones similares,
excepto en cuanto a las emisiones de particulaxigo® de azufre del proceso
convencional supercritico, para el cual se tieneeles mayores de emisiones. Esto se
debe a que en el proceso convencional supercriticee tiene recuperacién de potencia.
Asi pues, si solo se toma en cuenta el uso de ieanggnica y eléctrica, el proceso
catalitico convencional presenta en general un miemmacto ambiental al compararse con

los procesos supercriticos.

Una vez que se consideran las emisiones debidagraduccion de metanol (Figuras E.10-
E.18), se observa un incremento importante en lorfeade las emisiones, principalmente
en los procesos supercriticos, debido a que seerequna mayor cantidad de metanol
(alrededor de 1025 BTU/Ib de biodiesel) que laespondiente al proceso catalitico (804
BTU/Ib de biodiesel). Este incremento en las emessopuede verse de mejor manera en el
caso de las emisiones de didxido de carbono, demdbserva un aumento de alrededor de
20 g¢/lb de biodiesel para el proceso convenciona@kntras que para los procesos
supercriticos este aumento es de alrededor de IBOdg/ biodiesel. Otro incremento
importante se observa en el caso de las partidatasl caso de las particulas menores a 10
micras, al considerar la produccion de metanolriogles de emisiones se hacen muy
semejantes a los correspondientes al proceso ticatalio cual hace evidente la gran
cantidad de particulas PM10 emitidas en la produmccie metanol. Por otra parte, las

emisiones de particulas PM2.5 no solo se acerdas riveles del proceso catalitico, sino
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gue incluso los superan. Asi pues, resulta claeouma gran proporcion de las emisiones de
los procesos supercriticos se deben no al proeesi gino a la etapa previa de produccion

del metanol.

En el Ultimo escenario analizado, el cual considgreeciclo del metanol en exceso, se
observa que el recuso del metanol en exceso tieradta impacto sobre las emisiones de
los procesos supercriticos, logrando en diversaganpetros valores menores que los
correspondientes al proceso catalitico. En el dadas emisiones de compuestos organicos
volatiles, monoxido de carbono, particulas y oxidesazufre los procesos supercriticos
presentan emisiones considerablemente menoresartaspondientes al proceso catalitico.
En el caso del metano, la mayor parte de los poscespercriticos presentan menores
emisiones, con excepcion del proceso supercritmovencional y el proceso con la
columna de destilacion reactiva inicial, lo cualdabe al mayor consumo energético de
dichos procesos. Solamente en los casos del Oxitdosa y didéxido de carbono los
procesos supercriticos optimizados presentan may@misiones que el proceso
convencional; sin embargo, se observa que la dié@ess menor a las existentes en los
escenarios anteriores. Esto se debe a que, dlaredis requerimientos de metanol fresco
se ven reducidos considerablemente, hasta valeraproximadamente 342 BTU/Ibmol de
biodiesel. Asi pues, un requisito fundamental pgwa los procesos supercriticos sean
comparables en términos de emisiones con el praxaatitico es el reciclo del metanol en
exceso, dado que aun con el consumo adicional @gienque representa su purificacion,
el impacto ambiental de emplear metanol frescoles raayor. Por otra parte, en este
analisis no se han considerado otros residuosejgerseran en el proceso catalitico, debido
a la necesidad de neutralizar el biodiesel. Diglesgluos no se presentan en los procesos

supercriticos.
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Capitulo 7
Conclusiones y Trabajo

Futuro

7.1. Conclusiones

7.1.1. Intensificacion del proceso Saka-Dadan

En este trabajo se ha establecido el proceso Sa#tarDde produccion de biodiesel con
metanol a condiciones supercriticas (0 cercangsualo critico) como una alternativa

importante al proceso catalitico tradicional. Sent@strado que dicho proceso presenta
diversas ventajas entre las cuales se encuentapsigidad para transformar materia prima
de bajo costo sin mostrar impacto negativo en tevesion, asi como la relativa sencillez
del proceso de purificacion del biodiesel. Asimisrae ha establecido la posibilidad de
emplear sistemas de destilacién reactiva y degtilaeactiva con acoplamiento térmico

para llevar a cabo de forma simultanea la reacdg®msterificacion y la purificacion del

biodiesel, junto con la separacién parcial del matgue no reacciona y el agua obtenida
en la reaccion. Se ha determinado que el uso dedlisistemas intensificados puede
reducir considerablemente el consumo de energiadgren la etapa de esterificacion; ello
como consecuencia de su alta eficiencia termodoerdebida a la integracion de los

procesos de reaccion y separacion. Uno de los pam@snmportantes en el disefio de los
sistemas de destilacion reactiva es el tiempo tene®n. Los resultados muestran, sin

embargo, que la variacién en el tiempo de reteno@tiene un impacto importante sobre
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el consumo de energia de las columnas. Esto pwdese a la velocidad con que ocurre la
reaccion a condiciones supercriticas, lo cual ioaplque se logra una conversion
relativamente alta en un corto tiempo, y un tienagacional en la etapa reactiva solo
implica pequefios incrementos en la conversion gl@nsumo de energia. Por otro lado,
se ha observado que el consumo de energia de Uanmal Petlyuk reactiva no se ve
modificado de manera importante al variar los Bujie interconexion. Lo anterior se debe
a que las alimentaciones entran directamente allenoa principal, lo cual implica que la
columna lateral no lleva a cabo la funcion de mefionamiento, sino que se emplea como
un redistribuidor de los flujos internos, de acoedl lo observado en los perfiles de
composicion en fase liquida para el prefraccionadorel cual se tiene principalmente
reactivos, es decir, metanol y acido oléico. Asiagua producida en la reaccion es
separada solamente en la columna principal, memjtee parte del metanol y el acido
oléico se distribuyen hacia el prefraccionador, cleal deriva en la reduccion del
requerimiento energético de la columna. Es debidsta que el uso del prefraccionador
ayuda a disminuir la carga térmica del sistemarespecto a una columna de destilacién
reactiva con salida lateral, ain cuando el valoloddlujos de interconexion no tiene un
alto impacto sobre el consumo de energia. Poipaita, los costos de equipo y servicios se
ven también reducidos, por lo cual el costo de apén resulta menor que el
correspondiente al proceso Saka-Dadan convenciomalahorros cercanos al 18% para el
proceso global y de hasta 50% para la etapa defiest@on. El ahorro en el proceso
global se ve reducido debido a que la etapa ddigagidn del glicerol implica un alto
consumo de energia, lo cual abre posibilidadeseajerm

7.1.2. Metodologia de disefio y optimizacion parastemas reactivos con

acoplamiento térmico

Se ha establecido una metodologia de disefio y i@pitidn para la columna Petlyuk
reactiva y la secuencia directa térmicamente adaptaactiva, tomando como caso de
estudio la reaccion de esterificacion con metarmradiciones supercriticas presente en el

proceso Saka-Dadan. EI método de disefio se bash smtcionamiento de los sistemas
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térmicamente acoplados reactivos y la aplicaciolasi@cuaciones de Fenske-Underwood-
Gilliland para la determinacion de la relacion déujo minimo y el nimero de etapas, asi
como la ecuacion de Kirkbride para la determinaadénla localizacion de los flujos de
interconexion en la columna Petlyuk reactiva. Sgppsieron dos métodos de solucién al
problema de optimizacion. En el primero, las ecuaes de disefio, junto con los balances
de materia y energia, asi como las relaciones uiélep liquido-vapor, se han formulado
como un problema de programacién no lineal (NLP)an sido resueltas por medio del
algoritmo de gradiente reducido generalizado CONQ&iiendo como funcion objetivo la
minimizacion de la carga térmica en las columnaselEsegundo método de solucion, solo
los balances de materia y energia, junto con laacgenes de equilibrio liquido-vapor, se
formulan como un problema NLP, en el que se miranidzcarga térmica. En una segunda
etapa, las ecuaciones de disefio son aplicadas amdplela distribucién de flujos
establecida como oOptima por el esquema de soludtbncélculo de coeficientes de
actividad se ha efectuado por medio de la ecudd®hL. Dado que el modelo NRTL se
aplica a la fase liquida, es posible emplearlo legocondiciones de presion del proceso,
suponiendo que la influencia de la presion solseplapiedades de los liquidos es muy
poca. En el caso de la temperatura, los parameteosa ecuacion NRTL han sido
determinados para las condiciones de la reacciénhés encontrado que el uso de la
ecuacion de Underwood para el disefio de sistemasledélacion reactiva implica
complicaciones principalmente en la obtencién derkices de Underwood cuando la
composicion de algunos componentes de la mezataugsbaja. No obstante, se encontrd
gue las raices obtenidas en tales casos condwadaoras inconsistentes de flujo minimo de
vapor, por lo cual pueden ser ignoradas. Por argepel nimero de etapas no reactivas
determinadas por medio de las ecuaciones de Fegnsk#liland resulta adecuado para
llevar a cabo la separacién. Sin embargo en el c&sdas etapas reactivas se han
presentado casos en que el nimero de etapas detdasipor la ecuacion de Gilliland es
menor al necesario para llevar a cabo el proceseatzion-separacion, por lo cual resulta
necesario agregar etapas reactivas. Sin embardos @asos donde se ha presentado este
problema se ha logrado obtener la conversion yelparscion deseada aumentando
solamente una etapa reactiva al sistema. Los dis#itenidos directamente de los métodos

de solucion propuestos presentan alto consumoetgiansin embargo este consumo se ve
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reducido de manera importante al manipular la widcade la corriente lateral (en el caso
de la columna Petlyuk reactiva) y la localizaci@h ftljo de interconexion (en el caso de la
secuencia térmicamente acoplada directa reactigdando dichos flujos de la seccion
reactiva y no del plato que delimita la secciénreactiva y la seccion reactiva. Esto
implica que la manera en que se han estipuladtalzaede extraccion de las corrientes
laterales no es del todo adecuada, pero resultaario punto inicial para un analisis
paramétrico de esta variable. En el caso de lanvw@duPetlyuk reactiva, el valor de los
flujos de interconexion no tiene un impacto impotgasobre el consumo de energia del
sistema, debido a que los flujos de alimentacidraardirectamente a la columna principal
y no al prefraccionador, por lo cual este ultimaeéhfunciones de distribuir los flujos en la
columna. Sin embargo, se ha encontrado que, calisefio apropiado, el uso de la pared
divisoria puede llevar a valores de consumo degémenenores a los correspondientes a
una columna de destilacion reactiva con una cdgikteral. Por otra parte, para mantener
el valor de la pureza en el rectificador laterdhyconversion en la columna principal, el
valor del flujo de interconexion en la secuenciemtéamente acoplada reactiva debe

mantenerse fijo.

Respecto a la diferencia entre los métodos de isoluse ha observado que el disefio de la
columna Petlyuk reactiva obtenido por el segundotodeé resulta mejor que el
correspondiente al primer método, aun cuando lerafitia entre ambos disefios no es
grande. Esto indica la alta sensibilidad del sist@amte pequefios cambios en la estructura
de la columna reactiva con acoplamiento térmicspReto a la secuencia térmicamente
acoplada directa reactiva, este efecto no se peeskbido a que sélo tiene un flujo de
interconexion, cuya localizacion ha sido supuestaleplato que delimita la seccion no
reactiva y la seccion reactiva, y los disefios abdtenpor ambos métodos, asi como su
consumo de energia, resultan muy similares, cohgeno sub-disefio con respecto a las

etapas reactivas en el caso de la solucion obtgoidael segundo método.

Se ha encontrado que los disefios obtenidos posteada aplicacién de la metodologia de
diseflo y optimizacidon presentan menor consumo dergem y mayor eficiencia

termodinamica que los disefios iniciales, asi comocasto total anual menor. Los
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resultados muestran que, a pesar de que el mée&ergske-Underwood-Gilliland no fue
desarrollado originalmente para tratar con sistereastivos, su aplicacion a columnas
donde ocurre una reaccion del tipo A + B = C + bDpte obtener disefios apropiados, aun
cuando se trabaja con mezclas no ideales. Estnéasdicativo de que en efecto la
metodologia propuesta resulta de utilidad pararohier disefios con un potencial
consumo de energia y menores costos. Se logroirdédista en un 30% los requerimientos
energéticos de los sistemas de destilacion reactimarespecto a los disefios iniciales, y
mas del 50% en costos de la etapa de esterificacidmespecto al proceso convencional y
alrededor del 20% del proceso completo. Lo antenioestra la efectividad del método de

disefio y optimizacion para obtener sistemas camdmjsumo de energia.

7.1.3. Analisis de ciclo de vida

Se ha efectuado un analisis simplificado de lasiemés de diversos contaminantes en el
proceso convencional de produccion de biodieselosnetapas con metanol supercritico y
en los procesos intensificados. Se han considgrado dicho andlisis tanto las emisiones
debidas a la quema de combustible para obtenapelr\que distribuye energia al proceso
como las emisiones debidas a la produccién dedegéneléctrica necesaria en el proceso,
y las correspondientes a la produccion del metamopleado como reactivo. Se ha
encontrado que si solo se considera el consumondegia de proceso, las emisiones
correspondientes al proceso supercritico son maygree las del proceso catalitico
convencional. Una excepcion es el caso de lascpkasi y 0xidos de azufre, debido a que
estas emisiones se presentan en mayor proporcidngemeracion de energia eléctrica, y el
proceso catalitico requiere una mayor cantidad ldetreeidad que el supercritico. Al
considerar la produccion de metanol, las emisioeesasi todos los contaminantes resultan
mayores en el proceso supercritico; ello debida gran cantidad de metanol que se
requiere para mantener una alta conversion eratzi@ de esterificacion. Sin embargo, al
considerar el reciclo del metanol que no reacciseagduce el consumo de metanol fresco;
como consecuencia una gran parte de emisionesnsestlacidas de manera importante,

siendo menores a las correspondientes al proceéabtica. Solamente las emisiones de
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oxido nitroso y didéxido de carbono resultas maasatjue aquellas del proceso catalitico.
No obstante, la diferencia se ve considerablemeedeicida y ambos procesos son
comparables en cuanto a la emisién a la atmésterdasicontaminantes analizados. Sin
embargo, es necesario considerar que el procesditicat genera otros residuos,
principalmente en las etapas de neutralizacionrifigacion del biodiesel. En el caso del

proceso supercritico, no se tienen estos residuos.

7.2. Trabajo futuro

En este trabajo se ha presentado el analisis deégo de produccion de biodiesel en dos
pasos con metanol a condiciones supercriticas. Dadauna de las mayores razones por
las cuales los procesos supercriticos para la poagtude biodiesel no han sido empleados
a nivel industrial es su alto consumo de energidasbuscado aplicar la intensificacion de
procesos para reducir el consumo de energia etapa @e esterificacion, asi como los
costos del proceso. Dado que existen pocos traleajad area de disefio de sistemas de
destilacion para mezclas involucrando fluidos sciféizos, se ha supuesto un modelo
termodinamico relativamente simple para la deteswion del equilibrio liquido-vapor
(NRTL). Sin embargo, se ha observado que la termyeraaria considerablemente a lo
largo de las columnas reactivas empleadas en esteqgbo, en un rango entre 50 y 300°C,
lo cual pone en duda la validez de los parametabsulados para una temperatura de
270°C. Por otra parte, datos experimentales rexsentuestran que dicho modelo no
predice de manera adecuada el equilibrio liqguigmwvale los subsistemas binarios que
componen la mezcla, estableciendo el modelo bamadegmentos de carga COSMO-SAC
(COSMO-Segment Activity Coefficient) como adecugdoa el analisis de mezclas metil
ésteres-metanol supercritico (Shimoyama et.al.7,22008) y glicerol-metanol supercritico
(Shimoyama et.al., 2009). Asi pues, se espera rddaarel analisis del proceso Saka-
Dadan utilizando el modelo termodinamico COSMO-Sp@&ra la determinacion del
equilibrio liquido-vapor y analizar si las estraéegde intensificacidon propuestas en el
presente trabajo son aplicables al considerar wtelndermodinamico mas exacto para la

mezcla bajo consideracion. Asimismo, resulta deomancia el analizar la dindmica de los
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sistemas intensificados con el fin de determingueshas factibles de control en equipos
donde se lleva a cabo la reaccion-separacion iokatdo fluidos a alta presion y

temperatura.

Por otra parte, en recientes trabajos se han estdbl diferentes estrategias para la
produccién de biodiesel con fluidos a condiciongsescriticas, usando metil acetato (Saka
e Isayama, 2009, Tan et.al., 2010) o dimetil caabmifilham y Saka, 2009, 2010) como

reactivos, sustituyendo al metanol. Asi pues, uisia del potencial de dichos procesos
asi como de estrategias para la reduccion del oomsie energia, junto con estudios sobre
su impacto ambiental, deben ser desarrollados geteEaminar sus ventajas y desventajas

sobre otros procesos de produccion con fluidosrstifieos y sobre los procesos cataliticos.
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Apéndice A

Factores para el Calculo de

Costos de Equipo

En el Capitulo 3 se ha presentado el método deri@ytara el calculo de costos de equipo.

Los factores necesarios para efectuar dichos cél@d presentan en este Apéndice para los

equipos considerados en el proceso bajo analigimaformacion aqui presentada se puede

obtener para otro tipo de equipos en Tugbal (1998).

A.l. Intercambiadores de calor.

En el caso de los intercambiadores de calor, eulildel costo base se lleva a cabo por

medio de la ecuacién 3.17. Los parametros necssasd como los valores limite para el

parametro de capacidad se muestran en la Tablpatalalgunos tipos de intercambiadores

de calor.

Tabla A.1. Factores para el célculo del costo dasetercambiadores de calor.

Tipo de intercambiaddr K K> Kz | Amin (M) | Amax (M)
Doble tubo 3.0238 0.0603| 0.0000 0.2 10
Tubos y coraza 3.2138).2688| 0.07961 4 900
Cabezal flotante 3.43380.1445| 0.10790 10 900
Kettle 3.5638 0.1906| 0.11070 10 100
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1
Los factores para el calculo dglde acuerdo con la ecuacion 3.17 se presentanTabla

A.2, junto con los factores de modulo desnudo.

Tabla A.2. Factores para el célculo geyFactores de modulo desnudo para intercambiadiwesilor.

Tipo de intercambiador C; G Cs B, | B,
Doble tubo 6.4945| -6.6786 1.7442 0,/74.21
Tubos y coraza -0.06499.05025| 0.01474| 1.80| 1.50
Cabezal flotante -0.06499.05025| 0.01474| 1.80| 1.50
Rehervidor Kettle -0.064900.05025| 0.01474{ 1.80| 1.50

En el caso de los intercambiadores de doble tuisofalctores de presion estan dados para
un rango de 100 < P < 300 barg. En el caso de Quengo sea 40 < P < 100 se debe
emplear G = 0.6209, G=-0.9274, G= 0.3369, y para P < 40 barg, €C, = G; = 0. Para

el caso de los intercambiadores de tubo y corat®ezal flotante y kettle, los factores de
presion estan dados para el caso en que la pm@sidncoraza, o en los tubos y la coraza, es
mayor a 10 barg. Cuando solo la presion en lossti@somayor a dicho valor, se debe
emplear @ =-0.04139, ¢= 0.04139, ¢=0.

En la Tabla A.3 se muestran los factores de maté&fia El simbolismo empleado para los
diferentes materiales es: acero al carbén (AC)recdBu), acero inoxidable (Al), niquel

(Ni) y titanio (Ti).

Tabla A.3. Factores de material para intercambgglde calor.

Corazal AC | AC| Cu| AC| Al | AC| Ni | AC Ti
Tubo | AC| Cu| Cu| AI| Al Ni Ni Ti Ti

FM
1.00| 1.25| 1.60| 1.70| 3.00| 2.80| 3.80| 7.20| 12.00
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En la Tabla A.3 solo se muestra un valor ge Esto se debe a que el factor de material

para todos los tipos de intercambiador aqui coreilds es el mismo.

A.2. Recipientes de proceso e internos.

Los factores necesarios para el célculo del caste He recipientes de proceso se presentan
en las Tablas A.4 y A.5 para recipientes verticaldsorizontales, respectivamente. La
presion maxima de operacion es de 400 barg. Daddygse calcula a partir de la presion
de operacion del recipiente, de acuerdo con lacgmua.19, no son necesarios factores

para su determinacion.

Los factores de médulo desnudo de los recipierdgzraceso dependen basicamente de su
orientacion, tal como se muestra en la Tabla AB.l& Tabla A.7, por otra parte, se

muestran los factores de material para recipietggsoceso.

En el caso de los platos de las columnas de dmétilael calculo del costo de médulo
desnudo requiere de un factor que depende del plteeplatos, como se puede observar

en la ecuacion 3.21. En la Tabla A.8 se preseritdiosl factores.

Tabla A.4. Factores para el calculo del costo basecipientes verticales.

Diametro (m)| K; Ko Kz | Hmin (M) | Hmax (M)
0.3 3.3392 0.5538| 0.2851 1.2 16
0.5 3.4746 0.5893| 0.2053 1.5 20
1.0 3.6237 0.5262| 0.2146| 2.5 30
15 3.7559 0.6361| 0.1069| 3.0 41
2.0 3.9484 0.4623| 0.1717| 4.0 45
2.5 4.0547 0.4620| 0.1558 5.0 50
3.0 4.1110 0.6094| 0.0490| 6.0 50
4.0 4.3919 0.2859| 0.1842 7.0 50
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Tabla A.5. Factores para el calculo del costo basecipientes horizontales.

Diametro (m)| Kj Kz Ks Limin (M) | Liax (M)
0.3 2.9202 0.5056| 0.1261 1.0 20
0.5 3.1032 0.5782| 0.0632 1.5 25
1.0 3.3592 0.5905| 0.1106 2.2 30
15 3.4204 0.8141| -0.0046| 3.5 36
2.0 3.7599 0.3683| 0.1954 4.5 40
2.5 3.6780 0.7120| 0.0430 55 42
3.0 3.7718 0.7159| 0.0470 6.5 50
4.0 4.1551} 0.2238| 0.2499 8.0 52

Tabla A.6. Factores de médulo desnudo para ret¢gseate proceso.

Orientacion| B; B>
Horizontal | 1.62| 1.47
Vertical 2.50| 1.72

Tabla A.7. Factores de material para recipientgzrdeeso.

Material (=9

Acero al carboén 1.0

Acero inoxidable revestidp 2.5

Acero inoxidable 4.0

Niquel revestido 4.5
Niquel 9.8

Titanio revestido 4.9
Titanio 10.6
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Tabla A.8. Factores de cantidad para platos pettsa

Numero de platos Fq
1 3.0
4 2.5
2.0
10 15
>20 1.0

En la Tabla A.9 se muestran los factores de matmreespondientes a platos perforados.

Tabla A.9. Factores de material para platos pedfiza

Material R

™

Acero al carbon | 1.

Acero inoxidable| 2.(

Aleacion de nique| 5.0

A.3. Bombas.

Los factores necesarios para el calculo del cosse e bombas se presentan en la Tabla
A.10. El parametro de capacidad es el trabajoetdd,, W. En la Tabla A.11 se muestran
los factores para el célculo dg, fel cual se lleva a cabo utilizando la ecuacidtB3.
Asimismo, la Tabla A.11 presenta también los fagqrara el calculo del costo de modulo
desnudo. Los factores de material para bombasesemqtan en la Tabla A.12, donde HC es
hierro colado y AC es acero colado.

A.4. Equipo de recuperacion de potencia.

En la Tabla A.13 se muestran los factores necespdm el calculo del costo base de este
tipo de equipos.
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Tabla A.10. Factores para el calculo del costo daseombas.
Tipo de bomba K Kz Kz | Wemin | Wsmax| Pmax
(kW) | (kW) | (barg)
Reciprocante 3.94120.4170| 0.09141| 0.01 280 1200
Desplazamiento Positivo3.6949| 0.3590| 0.05577| 0.01 | 140 350
Centrifuga 3.57930.3208| 0.02850| 0.01 250 350

Tabla A.11. Factores para el calculo deyFactores de modulo desnudo para bombas.

Tipo de bomba c G Cs B: | B
Reciprocante 0.31200.6320| 0.0560| 1.80| 1.51
Desplazamiento positivp0.0231| 0.7154| 0.2615| 1.80| 1.51
Centrifuga 0.16820.3477| 0.4841| 1.80| 1.51
Tabla A.12. Factores de material para bombas.
Tipo de bomba i

HC | AC | Aleacion Cu| Al | Aleacion Ni| Ti
Acero alcarbon| 1.0 1.4 1.3 19 35 5.7
Acero inoxidable| 1.0 1.4 1.3 20 4.0 9.0
Aleacion de niquel 1.0 | 1.8 - 2.4 5.0 -

Tabla A.13. Factores para el calculo del costo Hasequipo de recuperacion de potencia.

Tipo de equipo K Ko Kz | Wsmin | Ws max

(kW) | (kW)

Turbina axial de gas 3.5130.5888| 0.0000| 100 | 4000
Expansor radial de gas o liquig8.1143| 0.6923| 0.0000| 100 | 1500

184



INSTITUTO TECNOLOGICO DE CELAYA
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA APENDICE A

. _________________________________________________________________________________________________________________________________|]
El factor de mddulo desnudogy; para equipo de recuperacion de potencia se nuestr

la Tabla A.14 para diferentes materiales de coosibo.

Tabla A.14. Factor de médulo desnudo para equipecigeracion de potencia.

|:Bl\/l

Tipo de equipo
P auip AC | Al | Aleacién Ni

Turbina axial de gas 356 60 8.0

Expansor radial de gas o liquig@.0 | 5.0 6.0
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Apéndice B
Ajuste de propiedades
fisicas

B.1. Introduccion.

Como se ha mencionado en el Capitulo 5, los datasnd gran cantidad de propiedades
fisicas para los componentes de la mezcla analigad@an ajustado a diversos tipos de
curvas, con el fin de facilitar la convergencia sistema de ecuaciones en GAM®ado
gue la presion en el proceso se mantiene practitansenstante, se ha considerado que las
propiedades varian solamente con la temperatusavalores para las propiedades fisicas
se obtuvieron por medio de la herramienta de amatis propiedades de Aspen Gpe
mientras que los ajustes de dichos datos se hicjgwo medio de la herramientftool de
MATLAB ® Version 7.6. Los ajustes se han realizado de raaqner sea posible representar
la propiedad con el menor error posible pero mambeilo el nUmero de parametros
necesarios bajo. Dependiendo de la dificultad jisste, se ha buscado que el valdrsRa
superior a 0.95, con un minimo de 40 datos caloglate propiedad vs temperatura. Un
numero de puntos mayor al orden del polinomio destajayuda a obtener una mayor
precision de la curva ajustada (Nakamura, 1992).pAss, se espera que el nimero de
constantes usadas sea estadisticamente significasvdecir, el nUmero de constantes o
parametros debe ser tal que una reduccion en ehongisminuya drasticamente la
exactitud del ajuste (representada por el valty Rientras que un incremento en el
namero de parametros no mejore de manera importiéctia exactitud. En este Apéndice
se presentaran los diferentes tipos de curvas adgseasi como los parametros obtenidos

en el ajuste.
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B.2. Tipos de curvas.
Uno de los tipos mas sencillos de ajuste consideréaeron polinomios de ordem cuya

ecuacion tiene la siguiente forma general:

Pf, = Z AT (B.1)
k=0

siendoPf; la propiedad fisica a calculdra temperatura ¥ i los parametros por medio de
los cuales se logré el mejor ajuste. Ahora biencientos casos no fue posible obtener
ajustes a polinomios, por lo cual fue necesariamréa ajustes de mayor complejidad. Uno

de estos ajustes corresponde a curvas de tipogfocuya ecuacion general es de la forma:

Pf = Z A codkTw)+ Z B, serkTw) (B.2)

DondeAy;yBx son los valores de los parametros ajustablesey la frecuencia, la cual es
también un parametro del ajuste. Un tercer tipoutea empleada es la curva Gaussiana, la

cual tiene una ecuacion con la siguiente formargéne

Pt :zn:Aki ex —(T_B“J (B.3)

SiendoAy;, Bk, y Ck; los parametros ajustables. Otro tipo de ajustzadio corresponde a

una curva potencial, cuya ecuacion es de la forma:
Pf, = Ai,iTAQ'i (B.4)

También se han utilizado ajustes del tipo expornei cual tiene la forma siguiente:

Pl = A, eXdAz,iT)"' A eXdAAiT) (B.5)
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B.3. Parametros ajustables.

En esta seccidn se presentaran las propiedadessfigiyos valores de ajustaron a curvas,

asi como los valores de los parametros para caaldeiellas. La primer propiedad para la

cual se efectu6 el ajuste fue la presion de vapdh.(Los valores de los parametros

correspondientes se presentan en la Tabla B.1stencaso, debido a que los valores de

presion de vapor son muy altos para algunos dedogponentes de la mezcla, el valor de

temperatura se divide entre diez, es decir:

pisat _ ALi (]-]-OjAzJ

Tabla B.1. Pardmetros ajustables para el célcula gdeesion de vapor (T en °C ken Pa).

Componente, MEOH H20 GLI MEOL OLAC

Tipo de curva Potencial| Potencial| Potencial| Potencial| Potencial
A 14459 | 17.273| 9x10 | 2x10° | 5x10™
Ay 3.4320 | 3.8163| 7.5276 8.3370  9.216

(B.6)

Tabla B.2. Parametros ajustables para el calculoagdiciente de fugacidad en fase liquida (T ep °C

Componente MEOH H20 GLI MEOL OLAC

Tipo de curvg Gaussiana Potencial| Potencial| Potencial| Potencial
Ay 2.731 0.0168| 5x10 | 1x10° | 2x10’
A 0.9212 3.6729 7.4564 8.1629 9.04(C
By, 395.7 - - - -
B, 291.7 - - - -
Ci,i 55.83 - - - -
Coi 113.3 - - - -
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Los parametros para el calculo del coeficienteudmdidad en fase Il’quida”ﬁ) y en fase
vapor ("% se presentan en la Tabla B.2 y B.3, respectivéan&m el caso de las curvas

potenciales para el calculo d&, la temperatura se debe dividir entre cien, es:dec

q T Agj
g = A,i(looj (B.7)

Tabla B.3. Pardmetros ajustables para el calcdlocgdiciente de fugacidad en fase vapor (T en °C).

Componente MEOH H20 GLI MEOL OLAC

Tipo de curva Gaussiana Fourier | Polinomio Polinomio| Polinomio
Ao, - 0.7857 0.8736 0.8763 0.877(
Ay 0.747 0.05174| -0.0001] -6x%0| -6x10°
Az 0.6908 | 0.006424 -4x10 | -4x10’ -3x10’
As; 0.6987 0.00476 - - -
B, -41.9 0.01369 - - -
Ba, 321.7 -0.008759 - - -
B3, 132.2 0.00476 - - -
Ci; 104.6 - - - -
Ca, 99.98 - - - -
Cs; 131.3 - - - -
o - 0.02108 - - -

En la Tabla B.4 se muestran los parametros usads g célculo del coeficiente de
fugacidad en la saturacion®l). Si se observan los datos se observa que, paaagd de

temperaturas en que se encuentra el proceso, @l dab®™

se mantiene practicamente
constante e igual a uno para el glicerol, el mathto y el &cido oléico, debido a que
dichos componentes se encuentran lejos de su pientwurbuja, por lo cual tenderan a

mantenerse en la fase liquida.
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Tabla B.4. Parametros ajustables para el calculoagdiciente de fugacidad en saturacién (T en °C).

Componente, MEOH H20 GLI MEOL OLAC
Tipo de curvg Fourier Fourier | ExponencialExponencial Exponencial
Ao, 0.8559 0.8993 - - -

A 0.1956 | 0.03081 -3x10 | -3.32x10° | -5.26x10°
Ay -0.05182| 0.03313 0.03149 0.03501 0.03864
Az - 0.008121 1 1 1
Asj - - 1.42x10° | 1.83x10° | 5.05x10°
Bi, 0.04404 0.1144 - - -

B, -0.02947| 0.01023 - - -

B3, - -0.009803 - - -

o 0.01128| 0.01269 - - -

Tabla B.5. Pardmetros ajustables para el calcdlfader de Poynting (T en °C).

Componente MEOH H20 GLI MEOL OLAC

Tipo de curvg Polinomio | Polinomio | Polinomio | Polinomio| Polinomio
Ao 0.9974 1.0429 1.2377 2.6754 2.5211
A 0.0022 9x10 -0.0006 -0.0048 -0.0044
Az -1x10°> | -8x10" | -8x10” | -8x10° | -7x10°

Los parametros empleados para el calculo del fatddPoynting se presentan en la Tabla
B.5. En la Tabla B.6, por otra parte, se muedwarparametros usados para el calculo de
la entalpia de vaporizacion, Finalmente, los parametros requeridos para efeal

calculo de la entalpia en fase liquida y en fagmrae encuentran en la Tabla B.7 y B.8,

respectivamente. Tanto la entalpia de vaporizacidno la entalpia en fase liquida y vapor
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son propiedades necesarias para el calculo delicande calor del sistema por medio del

balance de energia.

Tabla B.6. Parametros ajustables para el célcula dstalpia de vaporizacion (T en °@.yen kJ/Kmo).

Componente MEOH H20 GLI MEOL OLAC

Tipo de curvg Polinomio | Polinomio | Polinomio | Polinomio| Polinomio
Ao, -141126 456837 91593 113957y 144772
A 1091.5 -3134.6 54.27 25.585 -5.811
Az -1.7042 7.9958 -0.1935 -0.166%5 -0.136
Az - -0.007 - - -

Tabla B.7. Parametros ajustables para el calcula detalpia en fase liquida (T en °¢ &n kJ/kmol).

Componente, MEOH H20 GLI MEOL OLAC
Tipo de curva Fourier | Polinomio Polinomio| Polinomio| Polinomio
Ao, -217800| -295491 | -710333| -83225€ -921338
Ajj -5149 5.2964 95.046 183.74 169.2
Az -5446 0.0965 0.1652 0.5913 0.5789
As; -1667 - - - -
Ag, -1931 - - - -
As, -1031 - - - -
Ba, -15190 - - - -
B,; -2769 - - - -
Bs; -812.8 - - - -
Ba, -740.5 - - - -
Bs,i 801.8 - - - -
® 0.02002 - - - -
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Tabla B.8. Pardmetros ajustables para el calcula datalpia en fase vapor (T en °€Prn kJ/kmol).

Componentel MEOH H20 GLI MEOL OLAC
Tipo de curva Fourier | Fourier| Polinomi¢ Polinomio| Polinomio
Ao, -195900| -240200| -603048 | -718372| -796181
Az -9846 -5543 35.511 143.26 127.68
Az 3658 1133 0.1089 0.4979 0.4789
Az -285.6 169.7 - - -
Agj -230.1 - - - -
B, -2103 1881 - - -
B2, 1641 650.7 - - -
Bs; -2060 | -796.6 - - -
By 861.3 - - - -
® 0.01534| 0.01587 - - -
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Apéndice C
El resolvedor CONOPT

GAMS® ofrece una amplia variedad de alternativas pareneb la solucién de un
problema de optimizacion dado. Algunos de los restdres disponibles son CONOPT,
MINOS, SNOPT, MILES, LINGO, entre otros. Cada umoedlos tiene un algoritmo propio
para dar solucién a distintos tipos de problemas. darticular, los tres primeros
resolvedores (CONOPT, MINOS, SNOPT) son algoritakesarrollados para problemas de
programacion no lineal (NLP). En este trabajo semmaleado CONOPT para resolver el
problema de disefio y optimizacién de los sisteraastivos térmicamente acoplados, por
lo cual en este Apéndice se presentard una brepleaion de algunas caracteristicas de

CONOPT, asi como el algoritmo de solucion que emple
C.1. Caracteristicas de CONOPT.
CONOPT es un algoritmo basado en el algoritmo G&éneralized Reduced Gradient —

Gradiente Reducido Generalizado) propuesto origiaate por Abadie y Carpentier (1969).

Se emplea para resolver problemas de programadogs Expresados como:

min or max f(X)
st. g(x)=b (€1
lo<x<up

Dondef(x) es la funcién objetivog(x) son las funciones no lineales, diferenciables que
junto conf(x) definen el modelo, Yo y up son los vectores con los limites inferiores y

superiores, respectivamente. El modelo puede tanduaétener restricciones en forma de
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desigualdades, puesto que estas son convertidgsiadades por medio de la adicién de

variables artificiales apropiadas.

El resolvedor CONOPT resulta muy apropiado paraatosdcon restricciones altamente no
lineales. Asimismo, posee un método rapido parardgrar una primera solucion factible,

lo cual lo convierte en un resolvedor adecuado pardelos con pocos grados de libertad.
Por otra parte, CONOPT puede emplear segundasadagycon lo cual es posible acelerar
la solucion en modelos donde el nimero de variaddesiucho mayor que el nimero de

restricciones.

CONOPT se ayuda de un paso de preprocesamiento resoéver las ecuaciones y

variables recursivas, eliminandolas del modeloo Estespecialmente Gtil para modelos en
los cuales las ecuaciones pueden resolverse una @&simismo, las variables intermedias
empleadas para definir la funcién objetivo se elami del modelo y las restricciones se

convierten en parte de la funcion objetivo.

Es importante establecer que CONOPT ha sido diseip@ta resolver modelos con
funciones diferenciables. Sin embargo, tambiérusel@ utilizar para encontrar solucion en
modelos que contienen funciones no diferenciabdeg. (nax, min, abs). Este tipo de
modelos se denominan DNLP. Sin embargo, es poconeadable utilizar modelos DNLP
puesto que normalmente ocasionan convergencia emig b imposibilidad para lograr
alcanzar un punto oOptimo. Asi pues, lo recomendableestos casos es reformular el

modelo DNLP para convertirlo a un modelo NLP eqiginrte.

C.2. El algoritmo CONOPT.

En esta seccion se discutird el procedimiento degpor CONOPT para encontrar la
solucion del problema establecido en (C.1). Seamauque el algoritmo CONOPT esta

basado en el algoritmo GRG, para el cual los pelsewe son los siguientes:
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Inicializar y encontrar una solucion factible.

2. Calcular el Jacobiano de las restricciordes,

3. Seleccionar un conjunto devariables basicas,, de manera quB, la sub-matriz
de la columna de variables basicaslesea no singular. FactorizBr Las variables
restantesx,, se denominan no bésicas.

4. ResolverBTu = df /dx, para los multiplicadores

5. Calcular el gradiente reducido= df/dx — JTu. r sera, por definicién, igual a
cero para las variables basicas.

6. Si el valor da proyectado en los limites es pequefio, entonces. Erpunto actual
se encuentra cerca al 6ptimo.

7. Seleccionar el conjunto de variables superbasigaspmo un subconjunto de las
variables no basicas que pueden modificarse, yblest&x una direccion de
busquedads, para las variables superbasicas. Dicha selesedrace en base ay
posiblemente también en base a informacion de siegonaen.

8. Efectuar una busqueda a lo largo de la direcdidPara cada pasg, se cambia en
la direccion ds, mientras quex, se ajusta subsecuentemente para satisfacer
g(xp,xs) =b en un proceso de tipo pseudo-Newton, usando lamsibz
factorizadaB del paso 3.

9. Regresar al paso 2.

En las siguientes sub-secciones se describiraeimeve los pasos anteriores.

C.2.1. Inicializacion.

Al iniciar el algoritmo, CONOPT toma los valoredciales establecidos por el usuario
dentro del listado del programa. Esto se conoceodteracion 0. Posteriormente se lleva a
cabo el paso de preprocesamiento (iteracion 1¢| enal las variables y restricciones pre-
triangulares (es decir, aquellas que pueden raselaepriori) son resueltas; mientras que
las variables y restricciones post-triangularesd@sr, aquellas que pueden ser factibles

debido a que contienen una variable libre con wiidente constante) son excluidas de la
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busqueda de una solucién factible. Una vez queosecen las variables y restricciones
pre-triangulares, CONOPT busca resolver las ecoasiajue tienen una, y solo una,
variable libre. Al resolver esa ecuacion, la vdeafueda fija, por lo cual se saca del
modelo y, por lo tanto, se tiene una ecuacion yvamgble menos a considerar durante la
optimizacion. Este procedimiento se repite hast mu quedan mas ecuaciones con una
sola variable libre. En el caso de las variable®stricciones post-triangulares, el pre-
procesamiento consiste en el desplazamiento debmmaynero posible de no-linealidades
de las restricciones hacia la funcidn objetivodanslo las ecuaciones en las cuales aparece
una variable libre en forma lineal, resolviendo gpalicha variable y eliminando esa

ecuacion del modelo.

El siguiente paso es el escalamiento (iteraci6ER)esta parte del proceso se busca que las
variables y restricciones del modelo se encuengBnun mismo rango numerico,

facilitando asi la solucion.

C.2.2. Busqueda de una solucion factible.

Es recomendable conocer una solucién inicial feetibs decir, que satisfaga todas las
restricciones, para ayudar al algoritmo a encomntngpunto optimo, sin embargo esto no es
siempre posible. Cuando este es el caso, CONORT etetontrar un punto inicial factible.

Lo anterior se lleva a cabo siguiente dos métogosnero se prueba con el método

conocido como Fase 0, si esta falla se pruebaasa Fy 2.

En la fase 0, CONOPT selecciona un subconjuntm dariables basicas las cuales han de
manipularse. El resto de las variables permanegas. fPosteriormente el sistema es
resuelto empleando el método de Newton. Es pogjbk no se logre encontrar una
solucion factible, y sea necesario buscar otro wunj de variables basicas o incluso
eliminar temporalmente del modelo algunas ecuasiaen altas posibilidades de ser
infactibles o con no linealidades muy grandes (eionas “dificiles”). La fase 0 termina

cuando todas las ecuaciones, excepto algunaslafifison factibles dentro de cierta
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tolerancia. Si no hay ecuaciones dificiles, entsrsgeha encontrado una solucion factible y
CONOPT pasara a las fases 3 y 4. De otra manepagsede a las fases 1y 2 con el fin de
encontrar soluciones factibles para las ecuacidifigsgles. Una manera de incrementar la
posibilidad de encontrar soluciones factibles efiasa 0 es por medio de la alimentacion de

valores iniciales razonables para tantas varialde® sea posible.

En las fases 1 y 2 se eliminan las infactibilidagesantes del modelo, usando el siguiente
procedimiento: se agregan variables artificialessacuaciones infactibles, minimizando la
suma de dichas variables artificiales; buscandmmie que las restricciones que ya son
factibles continden siéndolo. Esto se lleva a catwo un algoritmo GRG convencional.
Cuando el valor de una de las variables artifisigle hace cero, la ecuacion con la cual se
encuentra asociada se hace factible, y la vargtifecial se elimina de la funcién objetivo

auxiliar.

C.2.3. Optimizacion.

El procedimiento de optimizacion como tal comieamael paso 2 del algoritmo presentado
con anterioridad. Un aspecto importante en la sgleale variables basica es que la matriz
basica debe estar bien condicionada, es decirepeaktar dada de tal forma que pequefios
cambios en los valores numéricos no cambien lacEmludemasiado. La etapa de
factorizacion (paso 3) se lleva a cabo usando utodoéde factorizacion dispersa LU
similar al descrito por Suhl y Suhl (1990), factanido la base por medio de una seleccion
de pivote del tipo Markowitz. Las operaciones ne#fes en los pasos 4 y 5 también se

llevan a cabo de manera dispersa.

El paso 7 (seleccion de la direccion de busqueeag talgunas variantes, dependiendo del
grado de no linealidad local del modelo. Si el nhodgarenta ser cuasi lineal en la region

en la cual se est4 llevando a cabo la optimiza@ntgnces las derivadas (el Jacobiano) no
es calculado en cada iteracion, la factorizaci@els® va actualizando empleando técnicas

de programacion lineal descritas por Reid (1982)dlreccién de busqueda se determina
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sin emplear informacién de segundo orden, y el fanmd®e paso inicial se estima como el
tamafio de paso para el cual la primer variablenalcan valor frontera. A estas iteraciones
cuasi lineales se les conoce como Modo Lineal. Bdd®/Lineal es identificado por
CONOPT como fase 1 si el modelo es infactible {acfén objetivo es la suma de las
infactibilidades) y como fase 3 si el modelo egifde (la funcion a optimizar es la funcién

objetivo real).

Existen problemas en los cuales las restricciorieslay funcion objetivo aparentan una
mayor no linealidad. En estos casos CONOPT setpsraasos 2 al 9 del algoritmo GRG
con algunas variaciones. En el paso 2, el Jacoldabhe recalcularse en cada iteracion
puesto que las no linealidades implican que lava#as estardn cambiando. El conjunto
de variables béasicas normalmente es el mismo. Basel 7 CONOPT emplea el algoritmo
BFGS para estimar la informacion de segundo ordedetgrminar las direcciones de
busqueda. En el paso 8 es comlUn que se requieralenas paso en la basqueda. Este
Modo No-Lineal es identificado por CONOPT como f&ssi el modelo es infactible y

como fase 4 si el modelo es factible.

Se ha presentado una descripcion breve del algngtnpleado por CONOPT para resolver
problemas no-lineales. Si el algoritmo concluyetesdmente, CONOPT presentara una
solucion optima al problema establecido por el beud&xisten diversas opciones para
mejorar la convergencia y ayudar al resolvedor comeinar una solucion optima. Algunas

de estas opciones son generales de GAMSientras que otras son particulares del
resolvedor. No se explicaran aqui, pero puedearsmntradas en los manuales de GAMS

Asi mismo, mas informacion acerca de CONOPT puederdgrarse en el trabajo de Drud

(1985, 1992).
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Apéndice D
Nomenclatura Usada en los

Programas

En este Apéndice se presentaran la nomenclaturdeadap dentro de los programas
escritos para la solucién del problema de disefaptimizacion de la columna Petlyuk
reactiva (o columna de pared divisoria reactiva);c@mo para la secuencia térmicamente
acoplada directa reactiva. Dichos programas sayaolen el CD-ROM y han sido escritos
en GAMS® V.2.0, usando el resolvedor CONOPT par@etnar una solucion al problema
de programacion no lineal (NLP) que representasasietemas reactivos térmicamente

acoplados.
D.1. Columna Petlyuk Reactiva.

Fdiminr(i) = Flujo molar del componenit&n el domo de la seccidén no reactiva [kmol/h]
Fbiminr(i) = Flujo molar del componenien el fondo de la seccidn no reactiva [kmol/h]
Fdimins(i) = Flujo molar del componenten el domo de la seccion reactiva [kmol/h]
Fbimins(i) = Flujo molar del componenten el fondo de la seccidn reactiva [kmol/h]

D = Flujo molar total en el domo de la columna gipal [kmol/h]

B = Flujo molar total en el fondo de la columnanpipal [kmol/h]

S = Flujo molar total en la corriente lateral dedédumna principal [kmol/h]

xd(i) = Composicion en fase liquida del componerme el domo de la columna principal

xb(i) = Composicion en fase liquida del componeére el fondo de la columna principal
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xs(i) = Composicion en fase liquida del componérge la corriente lateral de la columna
principal

FL1(i) = Flujo molar del componenteen la corriente de interconexién FL1 [kmol/h]

FV2(i) = Flujo molar del componenieen la corriente de interconexion FV2 [kmol/h]

FL1T = Flujo molar total de la corriente de interegion FL1 [kmol/h]

FV2T = Flujo molar total de la corriente de intaregion FV2 [kmol/h]

xFL1(i) = Composicion en fase liquida del compoerergn la corriente de interconexion
FL1

xFL2(i) = Composicion en fase liquida del compoeergn la corriente de interconexion
FL2

yFV1(i) = Composicion en fase vapor del componerg@ la corriente de interconexion
FV1

yFV2(i) = Composicion en fase vapor del componerg@ la corriente de interconexion
FVv2

pfp(i) = Flujo molar del componenté en la pseudo-corriente de alimentacion al
prefraccionador [kmol/h]

pzp(i) = Composicion del componenteen la pseudo-corriente de alimentacion al
prefraccionador

pfpT = Flujo molar total en la pseudo-corrienteatlmentacion al prefraccionador [kmol/h]
fpart = Factor de particion de flujos en el preianador

FV1T = Flujo molar total de la corriente de intaregion FV1 [kmol/h]

FL2T = Flujo molar total de la corriente de interegion FL2 [kmol/h]

Psatd(i) = Presion de vapor del componémte el domo del prefraccionador [Pa]

Psatb(i) = Presion de vapor del componémte el fondo del prefraccionador [Pa]

Td = Temperatura en el domo del prefraccionado} [°C

Th = Temperatura en el fondo del prefraccionadGt [°

taud(i,j) = Parametro para el pai-j en el domo del prefraccionador

taub(i,j) = Parametro para el pai-j en el fondo del prefraccionador

Gd(i,j) = Pardmetro G para el ggren el domo del prefraccionador

Gb(i,j) = Pardmetro G para el pgren el fondo del prefraccionador
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Sumald(i) = Auxiliar para el calculo del coeficierde actividad del componenten el
domo del prefraccionador

Suma2d(i) = Auxiliar para el calculo del coeficierde actividad del componenten el
domo del prefraccionador

Sumalb(i) = Auxiliar para el calculo del coeficierde actividad del componenten el
fondo del prefraccionador

Suma2b(i) = Auxiliar para el calculo del coeficierde actividad del componenten el
fondo del prefraccionador

gammad(i) = Coeficiente de actividad del componeeteel domo del prefraccionador
gammab(i) = Coeficiente de actividad del componeeteel fondo del prefraccionador
phid(i) = Coeficiente de fugacidad en fase liquall componenteé en el domo del
prefraccionador

phib(i) = Coeficiente de fugacidad en fase liquatkl componente en el fondo del
prefraccionador

axld(sc) = Auxiliar para el calculo del coeficiedie fugacidad en fase liquida del metanol
en el domo del prefraccionador

ax2d(sc) = Auxiliar para el célculo del coeficiedie fugacidad en fase liquida del metanol
en el domo del prefraccionador

ax1b(sc) = Auxiliar para el célculo del coeficiedie fugacidad en fase liquida del metanol
en el fondo del prefraccionador

ax2b(sc) = Auxiliar para el célculo del coeficiedi fugacidad en fase liquida del metanol
en el fondo del prefraccionador

phivd(i) = Coeficiente de fugacidad en fase vapel componentd en el domo del
prefraccionador

phivb(i) = Coeficiente de fugacidad en fase vapel componente en el fondo del
prefraccionador

axlvd(sc) = Auxiliar para el célculo del coeficiente fugacidad en fase vapor del metanol
en el domo del prefraccionador

ax2vd(sc) = Auxiliar para el calculo del coeficierte fugacidad en fase vapor del metanol

en el domo del prefraccionador
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ax3vd(sc) = Auxiliar para el calculo del coeficiemte fugacidad en fase vapor del metanol
en el domo del prefraccionador

axlvb(sc) = Auxiliar para el calculo del coeficiemte fugacidad en fase vapor del metanol
en el fondo del prefraccionador

ax2vb(sc) = Auxiliar para el calculo del coeficiemte fugacidad en fase vapor del metanol
en el fondo del prefraccionador

ax3vb(sc) = Auxiliar para el célculo del coeficiente fugacidad en fase vapor del metanol
en el fondo del prefraccionador

phimixd(i) = Coeficiente de fugacidad en soluciéel domponentd en el domo del
prefraccionador

phimixb(i) = Coeficiente de fugacidad en soluciéel domponente en el fondo del
prefraccionador

phisatd(i) = Coeficiente de fugacidad en saturacdéh componenté en el domo del
prefraccionador

phisatb(i) = Coeficiente de fugacidad en saturadéh componenteé en el fondo del
prefraccionador

FPoyntd(i) = Factor de Poynting del componerga el domo del prefraccionador
FPoyntb(i) = Factor de Poynting del componerga el fondo del prefraccionador

phimd(i) = Coeficiente de fugacidad corregido deimponentei en el domo del
prefraccionador

phimb(i) = Coeficiente de fugacidad corregido delmponentei en el fondo del
prefraccionador

Keqd(i) = Constante de equilibrio del compondrea el domo del prefraccionador

Keqb(i) = Constante de equilibrio del componerea el fondo del prefraccionador
alphadcr(i) = Volatilidad relativa entre el compates y el componente de referenci@n

el domo de la seccion no reactiva

alphabcr(i) = Volatilidad relativa entre el compates y el componente de referencian

el fondo de la seccion no reactiva

alphamr(i) = Media geométrica de las volatilidadektivas en el domo y fondo de la
seccidn no reactiva para el componente

gpfl = Fraccion liquida de la pseudo-corrientelgeemtacion a la seccion no reactiva
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pfr(i) = Flujo molar del componenieen la pseudo-corriente de alimentacion a la secci6
no reactiva [kmol/h]

zpfr(i) = Composicion del componeriten la pseudo-corriente de alimentacion a la seccio
no reactiva

tetar(rootsr) = Raiz de Underwoombtsr para la seccidn no reactiva

Vmr(rootsr) = Flujo minimo de vapor en la secci@nreactiva calculado a partir de la raiz
de Underwoodootsr [kmol/h]

alphadcs(i) = Volatilidad relativa entre el compotad y el componente de referencian

el domo de la seccion reactiva

alphabcs(i) = Volatilidad relativa entre el compotag y el componente de referencian

el fondo de la seccion reactiva

alphams(i) = Media geométrica de las volatilidadestivas en el domo y fondo de la
seccion reactiva para el componente

gpf2 = Fraccion liquida de la pseudo-corriente ldeemtacion a la seccion reactiva

pfs(i) = Flujo molar del componenteen la pseudo-corriente de alimentacion a la seccio
reactiva [kmol/h]

zpfs(i) = Composicion del componenten la pseudo-corriente de alimentacion a la secci6
reactiva

tetas(rootss) = Raiz de Underwaodtsspara la seccion reactiva

Vms(rootss) = Flujo minimo de vapor en la seccigrctiva calculado a partir de la raiz de
Underwoodrootss[kmol/h]

alphadp(i) = Volatilidad relativa entre el compotesny el componente de referenci&n

el domo del prefraccionador

alphabp(i) = Volatilidad relativa entre el compotesny el componente de referencia&n

el fondo del prefraccionador

alphamp(i) = Media geométrica de las volatilidadektivas en el domo y fondo del
prefraccionador para el componente

gpf3 = Fraccion liquida de la pseudo-corrientelgeemtacion al prefraccionador
tetap(rootsp) = Raiz de Underwoambtsppara el prefraccionador

Vmp(rootsp) = Flujo minimo de vapor en el prefraocedor calculado a partir de la raiz de

Underwoodrootsp[kmol/h]
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Vmincol = Flujo minimo de vapor para la columnayRek reactiva [kmol/h]

Rmin = Relacion minima de reflujo para la colume#yRik reactiva

facrd = Factor de célculo de la relacion real dieijiee

Rcol = Relacién real de reflujo para la columndyRétreactiva

alphar = Volatilidad relativa media entre el comgate ligero clave y el pesado clave en la
seccidn no reactiva

Nminr = NUmero minimo de etapas en la seccion actine

alphas = Volatilidad relativa media entre el comgiae ligero clave y el pesado clave en la
seccion reactiva

Nmins = Numero minimo de etapas en la seccioniveact

XGilr = Cociente de relacion de reflujo X en la acidn de Gilliland

AuxGill = Auxiliar en la solucién de la ecuacion @éliland

AuxGil2 = Auxiliar en la solucion de la ecuacion @éliland

fXGilr = Funcion del cociente de relacion de rafli§ en la ecuacion de Gilliland

Nr = NUumero real de etapas en la seccion no reactiv

YGilr = Cociente del nimero real de etapas endaiéa no reactiva

Ns = NUumero real de etapas en la seccion reactiva

YGils = Cociente del nimero real de etapas endei&e reactiva

Kirklr = Auxiliar en la solucion de la ecuacion digkbride en la seccion no reactiva

N3N4 = Cociente entre el nimero de etapas de lasextciones 3y 4

N3 = Numero de etapas en la sub-seccion 3

N4 = Numero de etapas en la sub-seccion 4

Kirkls = Auxiliar en la solucion de la ecuacionkiekbride en la seccion reactiva

N5N6 = Cociente entre el nimero de etapas de lasetciones 5y 6

N5 = Numero de etapas en la sub-seccion 5

N6 = Numero de etapas en la sub-seccion 6

N1 = Numero de etapas en la sub-seccion 1

sumyvd = Sumatoria de las composiciones en faser\d® flujo que entra al condensador
de la columna principal

yvd(i) = Composicion en fase vapor del flujo qudramal condensador de la columna

principal
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V = Flujo de vapor que entra al condensador delianana principal [kmol/h]

lambda(i) = Entalpia de vaporizacion del componeétigo las condiciones del domo de la
columna principal [kJ/kmol]

lambmix = Entalpia de vaporizacion del flujo qudranal condensador de la columna
principal [kd/kmol]

QCOND = Calor liberado en el condensador de lananluprincipal [kJ/h]

EntF1(i) = Entalpia molar del componeitbajo las condiciones del flujo de alimentacién
F1 [kd/kmol]

EntF1g = Entalpia molar del flujo de alimentacidh[kJ/kmol]

EntF2(i) = Entalpia molar del componeitbajo las condiciones del flujo de alimentacién
F2 [kd/kmol]

EntF2g = Entalpia molar del flujo de alimentacié[kJ/kmol]

EntD(i) = Entalpia molar del componentdajo las condiciones del flujo de domo de la
columna principal [kJ/kmol]

EntDg = Entalpia molar del flujo de domo de la coha principal [kJ/kmol]

EntS(i) = Entalpia molar del componemteajo las condiciones de la corriente lateral de la
columna principal [kJ/kmol]

EntSg = Entalpia molar de la corriente lateraladedlumna principal [kJ/kmol]

EntB(i) = Entalpia molar del componentdajo las condiciones del flujo de fondo de la
columna principal [kJ/kmol]

EntBg = Entalpia molar del flujo de fondo de lawuha principal [kJ/kmol]

EntFL1(i)) = Entalpia molar del componenitebajo las condiciones de la corriente de
interconexion FL1 [kJ/kmol]

EntFL1g = Entalpia molar de la corriente de inteeadn FL1 [kJ/kmol]

EntFV1(i) = Entalpia molar del componentebajo las condiciones de la corriente de
interconexion FV1 [kJ/kmol]

EntFV1g = Entalpia molar de la corriente de inteexadn FV1 [kJ/kmol]

EntFL2(i)) = Entalpia molar del componenitebajo las condiciones de la corriente de
interconexion FL2 [kJ/kmol]

EntFL2g = Entalpia molar de la corriente de inteeadn FL2 [kJ/kmol]
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EntFV2(i) = Entalpia molar del componentebajo las condiciones de la corriente de
interconexion FV2 [kJ/kmol]

EntFV2g = Entalpia molar de la corriente de inteexadn FL2 [kJ/kmol]

Qrxn = Calor de reaccion [kJ/h]

Qent = Calor total entrando al sistema [kJ/h]

Qsal = Calor total saliendo del sistema [kJ/h]

QREB = Carga térmica del reboiler [kJ/h]

D.2. Secuencia térmicamente acoplada directa reacs.

Fdiminr(i) = Flujo molar del componenien el domo de la seccidn no reactiva [kmol/h]
Fbiminr(i) = Flujo molar del componeniten el fondo de la seccion no reactiva [kmol/h]
Fdimins(i) = Flujo molar del componeriten el domo de la seccion reactiva [kmol/h]
Fbimins(i) = Flujo molar del componeriten el fondo de la seccién reactiva [kmol/h]

D = Flujo molar total en el domo de la columna gipal [kmol/h]

B = Flujo molar total en el fondo de la columnanpipal [kmol/h]

Dr = Flujo molar total en el domo del rectificadaddral [kmol/h]

xd(i) = Composicion en fase liquida del componérme el domo de la columna principal
xb(i) = Composicion en fase liquida del componerae el fondo de la columna principal
xdsr(i) = Composicién en fase liquida del compoeéeen el domo del rectificador lateral
FV(i) = Flujo molar del componenteen la corriente de interconexion FV [kmol/h]

FVT = Flujo molar total de la corriente de interegion FV [kmol/h]

FLT = Flujo molar total de la corriente de interegion FL [kmol/h]

yFV(i) = Composicion en fase vapor del componéme la corriente de interconexion FV
Psatb(i) = Presion de vapor del componémte el fondo del rectificador lateral [Pa]

Tbh = Temperatura en el fondo del rectificador &t§C]

taub(i,j) = Parametro para el pai-j en el fondo del rectificador lateral

Gb(i,j) = Pardmetro G para el pggren el fondo del rectificador latera

Sumalb(i) = Auxiliar para el calculo del coeficierde actividad del componenten el

fondo del rectificador lateral
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Suma2b(i) = Auxiliar para el calculo del coeficierde actividad del componenten el
fondo del rectificador lateral

gammab(i) = Coeficiente de actividad del componesteel fondo del rectificador lateral
phib(i) = Coeficiente de fugacidad en fase liquatkl componente en el fondo del
rectificador lateral

axlb(sc) = Auxiliar para el calculo del coeficiedie fugacidad en fase liquida del metanol
en el fondo del rectificador lateral

ax2b(sc) = Auxiliar para el calculo del coeficiedie fugacidad en fase liquida del metanol
en el fondo del rectificador lateral

phivb(i) = Coeficiente de fugacidad en fase vapel componente en el fondo del
rectificador lateral

axlvb(sc) = Auxiliar para el calculo del coeficiemte fugacidad en fase vapor del metanol
en el fondo del rectificador lateral

ax2vb(sc) = Auxiliar para el calculo del coeficiemte fugacidad en fase vapor del metanol
en el fondo del rectificador lateral

ax3vb(sc) = Auxiliar para el calculo del coeficierte fugacidad en fase vapor del metanol
en el fondo del rectificador lateral

phimixb(i) = Coeficiente de fugacidad en solucioel domponentd en el fondo del
rectificador lateral

phisatb(i) = Coeficiente de fugacidad en saturacdéh componenté en el fondo del
rectificador lateral

FPoyntb(i) = Factor de Poynting del componerga el fondo del rectificador lateral
phimb(i) = Coeficiente de fugacidad corregido delmponentei en el fondo del
rectificador lateral

Keqb(i) = Constante de equilibrio del compondrea el fondo del rectificador lateral
alphadcr(i) = Volatilidad relativa entre el compates y el componente de referencian

el domo de la seccion no reactiva

alphabcr(i) = Volatilidad relativa entre el compates y el componente de referenci&n

el fondo de la seccion no reactiva

alphamr(i) = Media geométrica de las volatilidadektivas en el domo y fondo de la

seccion no reactiva para el componeénte
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tetar(rootsr) = Raiz de Underwoombtsr para la seccidn no reactiva

Vmr(rootsr) = Flujo minimo de vapor en la secci@nreactiva calculado a partir de la raiz
de Underwoodootsr [kmol/h]

alphadcs(i) = Volatilidad relativa entre el compotag y el componente de referencian

el domo de la seccion reactiva

alphabcs(i) = Volatilidad relativa entre el compotad y el componente de referencian

el fondo de la seccion reactiva

alphams(i) = Media geométrica de las volatilidadgativas en el domo y fondo de la
seccion reactiva para el componente

gpf2 = Fraccion liquida de la pseudo-corriente lgeemtacion a la seccion reactiva

pfs(i) = Flujo molar del componenteen la pseudo-corriente de alimentacion a la seccio
reactiva [kmol/h]

zpfs(i) = Composicion del componenten la pseudo-corriente de alimentacion a la seccio
reactiva

tetas(rootss) = Raiz de Underwaoadtsspara la seccion reactiva

Vms(rootss) = Flujo minimo de vapor en la seccigrctiva calculado a partir de la raiz de
Underwoodrootss[kmol/h]

alphadsr(i) = Volatilidad relativa entre el compotes y el componente de referencian

el domo del rectificador lateral

alphabsr(i) = Volatilidad relativa entre el compotes y el componente de referencian

el fondo del rectificador lateral

alphamsr(i) = Media geométrica de las volatilidadelativas en el domo y fondo del
rectificador lateral para el componente

tetasr(rootssr) = Raiz de Underwaodtssrpara el rectificador lateral

Vmsr(rootssr) = Flujo minimo de vapor en el rectfior lateral calculado a partir de la raiz
de Underwoodootssr[kmol/h]

Vmincol = Flujo minimo de vapor para la columnanpipal [kmol/h]

Rminc = Relacién minima de reflujo para la colurpnacipal

facrdc = Factor de calculo de la relacion realafijo para la columna principal

Rcol = Relacién real de reflujo para la columnagpal

Vminsr = Flujo minimo de vapor para el rectificadlteral [kmol/h]
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Rminsr = Relacion minima de reflujo para el recttior lateral

facrdsr = Factor de célculo de la relacion realadieljo para el rectificador lateral

Rsr = Relacion real de reflujo para el rectificatideral

alphar = Volatilidad relativa media entre el comgote ligero clave y el pesado clave en la
seccioén no reactiva

Nminr = NUmero minimo de etapas en la seccion actine

alphas = Volatilidad relativa media entre el comgrae ligero clave y el pesado clave en la
seccion reactiva

Nmins = NUumero minimo de etapas en la seccioniveact

alphasr = Volatilidad relativa media entre el comgmte ligero clave y el pesado clave en
el rectificador lateral

Nminsr = Niamero minimo de etapas en el rectificdataral

XGilr = Cociente de relacion de reflujo X en la acidn de Gilliland para la seccion no
reactiva

AuxGill = Auxiliar en la solucion de la ecuacion @dliland para la seccion no reactiva
AuxGil2 = Auxiliar en la solucién de la ecuacion @éliland para la seccion no reactiva
fXGilr = Funcién del cociente de relacion de rafl)f en la ecuacion de Gilliland para la
seccioén no reactiva

Nr = NUmero real de etapas en la seccién no reactiv

YGilr = Cociente del nimero real de etapas endaiéa no reactiva

XGils = Cociente de relacién de reflujo X en la &ddn de Gilliland para la seccion
reactiva

AuxGils1 = Auxiliar en la solucién de la ecuaciém @illiland para la seccion reactiva
AuxGils2 = Auxiliar en la solucion de la ecuacioa @illiland para la seccion reactiva
fXGils = Funcidn del cociente de relacion de refl)§ en la ecuacion de Gilliland para la
seccion reactiva

Ns = Numero real de etapas en la seccion reactiva

YGils = Cociente del nimero real de etapas endei&e reactiva

sumyvd = Sumatoria de las composiciones en faser\g flujo que entra al condensador

de la columna principal
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yvd(i) = Composicion en fase vapor del flujo qudrarmal condensador de la columna
principal

V = Flujo de vapor que entra al condensador delianena principal [kmol/h]

sumyvdsr = Sumatoria de las composiciones en fag®rvdel flujo que entra al
condensador del rectificador lateral

yvdsr(i) = Composicion en fase vapor del flujo qréra al condensador del rectificador
lateral

Vsr = Flujo de vapor que entra al condensadoretgificador lateral [kmol/h]

lambdac(i) = Entalpia de vaporizacion del compoaéfajo las condiciones del domo de
la columna principal [kJ/kmol]

lambmixc = Entalpia de vaporizacion del flujo quera al condensador de la columna
principal [kd/kmol]

QCOND = Calor liberado en el condensador de lananluprincipal [kJ/h]

EntF1(i) = Entalpia molar del componemtbajo las condiciones del flujo de alimentacion
F1 [kd/kmol]

EntF1g = Entalpia molar del flujo de alimentacidn[kJ/kmol]

EntF2(i) = Entalpia molar del componemtbajo las condiciones del flujo de alimentacion
F2 [kJ/kmol]

EntF2g = Entalpia molar del flujo de alimentacié[kJ/kmol]

EntD(i) = Entalpia molar del componentdajo las condiciones del flujo de domo de la
columna principal [kd/kmol]

EntDg = Entalpia molar del flujo de domo de la coha principal [kJ/kmol]

EntDsr(i) = Entalpia molar del component&ajo las condiciones del flujo de domo del
rectificador lateral [kJ/kmol]

EntDsrg = Entalpia molar del flujo de domo del ffiezado lateral [kd/kmol]

EntB(i) = Entalpia molar del componentdajo las condiciones del flujo de fondo de la
columna principal [kJ/kmol]

EntBg = Entalpia molar del flujo de fondo de lawuha principal [kJ/kmol]

EntFV(i) = Entalpia molar del componentebajo las condiciones de la corriente de
interconexion FV [kJ/kmol]

EntFVg = Entalpia molar de la corriente de inteeaddan FV [kJ/kmol]
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EntFL(i) = Entalpia molar del componeniebajo las condiciones de la corriente de
interconexion FL [kJ/kmol]

EntFLg = Entalpia molar de la corriente de inteeaan FL [kJ/kmol]

Qrxn = Calor de reaccion [kJ/h]

Qent = Calor total entrando al sistema [kJ/h]

Qsal = Calor total saliendo del sistema [kJ/h]

QREB = Carga térmica del reboiler [kJ/h]
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Apéndice E
Emisiones de

Contaminantes

En este Apéndice se presentaran los resultadosidbseen el analisis de ciclo de vida. El
andlisis de estos resultados se puede encontelr@apitulo 6. La nomenclatura utilizada

en las Figuras es la siguiente:

CONV-CAT = Proceso catalitico convencional

CONV-SC = Proceso Saka-Dada convencional

RDC-I = Proceso supercritico con disefio iniciatdeimna de destilacion reactiva

TCRD-I = Proceso supercritico con disefio iniciatdeimna Petlyuk reactiva

RTCDS-I = Proceso supercritico con disefio inicial secuencia directa térmicamente
acoplada reactiva

RDC1 = Proceso supercritico con disefio de colunendedtilacion reactiva basado en el
disefio final de columnas de pared divisoria

RDC2 = Proceso supercritico con disefio de colunendedtilacion reactiva basado en el
disefio final de secuencia directa térmicamenteladapeactiva

RDWC1 = Proceso supercritico con disefio de coludenpared divisoria obtenido a partir
del método 1

RDWC2 = Proceso supercritico con disefio de coludenpared divisoria obtenido a partir
del método 2

RTCDS1 = Proceso supercritico con disefio de serelirecta térmicamente acoplada
reactiva obtenido a partir del método 1
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RTCDS2 = Proceso supercritico con disefio de semuelirecta térmicamente acoplada

reactiva obtenido a partir del método 2
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Figura E.1. Emisiones de compuestos organicosiledaonsiderando solo consumo de energia térmica 'y

eléctrica.
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Figura E.2. Emisiones de mondxido de carbono cenaitlo solo consumo de energia térmica y eléctrica.
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Figura E.3. Emisiones de 6xidos de nitrdgeno camaitdo solo consumo de energia térmica y eléctrica.
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Figura E.4. Emisiones de particulas menores @i@onsiderando solo consumo de energia térmica y

PM10 (g/Ib de biodiesel)

eléctrica.
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Figura E.5. Emisiones de particulas menores ard.6onsiderando solo consumo de energia térmica y

eléctrica.
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Figura E.6. Emisiones de 6xidos de azufre consimiieraolo consumo de energia térmica y eléctrica.
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Figura E.7. Emisiones de metano considerando swisurno de energia térmica y eléctrica.
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Figura E.8. Emisiones de 6xido nitroso considerasalo consumo de energia térmica y eléctrica.
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Figura E.9. Emisiones de diéxido de carbono comaiti# solo consumo de energia térmica y eléctrica.
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Figura E.10. Emisiones de compuestos organicosilesléncluyendo las generadas en la produccién de

metanol.
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Figura E.11. Emisiones de mondxido de carbono yeeldo las generadas en la produccién de metanol.
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Figura E.12. Emisiones de 6xidos de nitrdgeno yehao las generadas en la producciéon de metanol.
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Figura E.13. Emisiones de particulas menoresarithcluyendo las generadas en la produccién denokta
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Figura E.14. Emisiones de particulas menores ar.Bcluyendo las generadas en la produccion denoleta
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Figura E.15. Emisiones de Oxidos de azufre incldgdas generadas en la producciéon de metanol.
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Figura E.16. Emisiones de metano incluyendo lag@etas en la produccién de metanol.
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Figura E.17. Emisiones de 6xido nitroso incluyetedogeneradas en la produccion de metanol.
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Figura E.18. Emisiones de dioxido de carbono irealp las generadas en la produccién de metanol.
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Figura E.19. Emisiones de compuestos organicosilesl&@&onsiderando el reciclo del metanol en exceso
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Figura E.20. Emisiones de mondxido de carbono densndo el reciclo del metanol en exceso.
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Figura E.21. Emisiones de 6xidos de nitrégeno clamando el reciclo del metanol en exceso.
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Figura E.22. Emisiones de particulas menoresari@onsiderando el reciclo del metanol en exceso.
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Figura E.23. Emisiones de particulas menores ar.Bonsiderando el reciclo del metanol en exceso.
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Figura E.24. Emisiones de 6xidos de azufre conaitkr el reciclo del metanol en exceso.

SOx (g/1b de biodiesel)

224



INSTITUTO TECNOLOGICO DE CELAYA
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA

APENDICE E

0.34

0.33

0.32

CH4 (g/Ib de biodiesel)

0.31 -
0.3 -
0.29 +
0.28 -
0.27 -
N

Figura E.25. Emisiones de metano considerandailloedel metanol en exceso.
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Figura E.26. Emisiones de 6xido nitroso considepagideciclo del metanol en exceso.
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Figura E.27. Emisiones de diéxido de carbono camaitto el reciclo del metanol en exceso.
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Apéndice F
Productos de la Tesis

A continuacién se presentaran los productos denvastigacion desarrollada para la

escritura de esta tesis, obtenidos a la fecha.
E.1. Articulos Publicados.

Gomez-Castro, F.I, Rico-Ramirez, V., Segovia-Hernandez, J.G., HateanS., 2010,
Feasibility Study of a Thermally Coupled Reactivéstllation Process for Biodiesel
ProductionChem. Eng. Process19, 262-269.

Gomez-Castro, F.l, Rico-Ramirez, V., Segovia-Hernandez, J.G., HateaCastro, S.,
2010, Reducing Costs and ¢@missions on the Production of Biodiesel by the
Supercritical Methanol Methodn Chemical Engineering Transactign49, Edited by
Simberto Senni Buratti (ISBN: 978-88-95608-11-8]i&, 143-148.

Gomez-Castro, F.l, Rico-Ramirez, V., Segovia-Hernandez, J.G., HatearCastro, S.,
2010, Esterification of Fatty Acids in a Therma@pupled Reactive Distillation Column
by the Two-Step Supercritical Methanol Meth@ihem. Eng. Res. De# Press

E.2. Trabajos en Congresos Internacionales.

The 4" International Conference on Safety and EnvironnreRrocess Industry (CISAP4).
Trabajo presentado: “Reducing Costs ang E@issions on the Production of Biodiesel by
the Supercritical Methanol Method”. Florencia, ilaMarzo de 2010.
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E.3. Trabajos en Congresos Nacionales.

XXVI Seminario Anual de Ingenieria Quimica. Trabgpoesentado: “Estudios de la
producciéon de biodiesel en sistemas de destilagaativa”. Celaya, Gto., México, Enero
de 2009.

XXX Encuentro Nacional de la Academia Mexicana deektigacion y Docencia en
Ingenieria Quimica (AMIDIQ). Trabajo presentado:rd@uccion de biodiesel por el
método supercritico empleando destilacion reactvaAcoplamiento Térmico”. Mazatlan,
Sin., Mayo de 2009.

XXXI Encuentro Nacional de la Academia Mexicana ldgestigacion y Docencia en

Ingenieria Quimica (AMIDIQ). Trabajo presentadoit&knativas de intensificacion para la

produccién de biodiesel por el método Saka-Daddnatulco, Oax., Mayo de 2010.
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