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RESUMEN

La separacion de gases utilizando membranas ha ganado mucha aceptacién en la
industria a partir de 1979, afio en que se construyeron las primeras plantas. Esta creci:nte
aceptacion se debe principalmente a su sencillez operativa, poco requerimiento de espaco y
bajos costos de separacion. La seleccion de la membrana y su configuracion son factores que
afectan la econémia de una separacion. El objetivo principal de este trabajo es encontrar rezlas
heuristicas para seleccionar tanto la membrana como la configuracion mas adecuada para una
cierta separacion. Para lograr este objetivo se estudiaron 8 arreglos de separacion para el caso en
que el gas deseado es el mas permeable y 5 arreglos para el caso en que el gas deseado es el
menos permeable. Dado el gran numero de configuraciones y de condiciones de operacion
probables, se desarrollé un simulador, para analizar las diferentes alternativas y obtener sus
costos de operacion. Las reglas heuristicas que se desarrollaron simplifican la seleccion d: la
membrana y la configuracion para una cierta separacion, de tal forma que el costo unitario se
minimice. Los resultados indican que existe .una tendencia clara entre el costo de separacicn y
una funcionalidad logaritmica de la permeabilidad y la selectividad y que se puede estimar el

namero de etapas de separacion cuando el gas a separar es el mas permeable.
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CAPITULO 1

INTRODUCCION

La préctica de la ingenierfa va formando lineamientos generales sobre la selecci¢n y
operacion de cada tipo de proceso de separacion. Estas reglas generadas por la experier cia
son conocidas como heurfsticas. La palabra heuristica significa “el arte de inventar”. Es
indudable que una técnica importante en las primeras etapas de disefio de un proceso es el
empleo de reglas heuristicas

El gran avance que ha tenido la separacién de gases con membranas en los Gltirios
15 afios ha demostrado que este proceso es competitivo con procesos alternos como ;on
absorcion, pressure swing absorption (PSA), sistemas criogénicos y destilacién entre otros
(Spillman 1988). Asi como para otras operaciones unitariés existen ya heurfsticas bien
establecidas para el desarrollo de un proceso de separacidn, surge la necesidad de generar
heuristicas para la separacion de gases con membranas. Las heuristicas generadas servi-dn
como herramienta para generar disefios preliminares que determinen la factibilic ad
técnico-econdmica de un proceso.

Algunas de las heuristicas (Tiscarrefio, 1995) hasta ahora aceptadas para la
separacién de gases con membranas son:

- No es practico utilizar membranas para lograr altas concentraciones
- Es mejor aplicarlo cuando las corrientes de los gases a separar ya se encuentran a al as
presiones, pues disminuyen los requerimientos energéticos

- La alimentacién posee una concentracién apreciable del gas mds permeable (10 - 85 %)



La separacion de gases con membranas en estos ultimos afios ha recibid>
considerable atencién desde la introduccién al mercado de membranas poliméricas. Para las
membranas poliméricas, la separacién no proviene de un tamizado molecular, sino de u1
proceso de solucién del gas sobre la membrana y la difusién del gas a través de éste. La
propiedad a explotar en este tipo de separacion es la diferencia de permeabilidades de los
diferentes gases de una mezcla a una membrana especifica. La permeabilidad es el product)
de la absorcién por la difusién de un gas en la membrana. Las unidades conocidas d:
permeabilidad son los Barrers ( 1E-10 (em® (STP) cm / cm?® * seg *cm Hg )) y GPU ( 1E-
6 (cm’ (STP) / cm® * seg * cm Hg )). La razén entre la resistencia al paso del gas mds
permeable a través de la membrana con respecto a los otros gases se denomini
selectividad. La selectividad se calcula normalmente como la razén entre las
permeabilidades de los gases a la membrana. El transporte de materia a través de 1
membrana puede describirse como una funcién de la diferencia de presiones parciales d:
ambos lados de la membrana. En este proceso el gas mds permeable se concentra de un lado
de la membrana y los otros gases se concentran del otro lado. A mayor selectividad I
separacion es mejor.

La Figura 1.1 ilustra el proceso de permeacién de gases. La corriente dc
alimentacién es conocida como F y la composicion de la misma como Z;. La corriente quc:
contiene al gas que fluye mas rdpidamente a través de la membrana es conocida como
permeado (P) y la composicion de esta corriente es Y;. La corriente que contiene al o a los,
gases a los que la membrana es menos selectiva es conocida como retenido (R) y li.
composicién de esta corriente como X;. La presién en la cdmara de permeado es conocid:.
como de presioén baja (P1), mientras que la presién en la cdmara de retenido es la presion de
alimentacién (Ph). Por dltimo, se conoce como recuperacién (0) a la razén P/F y comc
rendimiento (RC) al porcentaje del gas deseado que se recupera. Si se desea al gas mis

permeable, RC estarfa definido por

*

RC =22 w100 1.1
CF*Z, B
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Figura 1.1 Esquema simplificado del proceso de permeacién de gases con membranas.

En principio, para la separacién de gases con membranas, no deberia representar ui
problema serio al generalizarse y generar heuristicas; sin embargo, existen muchos factore;
que la hacen un proceso de separacion menos sencillo de lo que puede aparentar. En
principio, la permeabilidad de cada gas a una membrana puede considerarse como unit
constante sélo en cierto rango de diferencia de presiones, y a una temperatura especificit
(Rautenbach, 1988). Por inspeccién de las unidades de la permeabilidad, los Barrers, al se:
multiplicados por el espesor, el drea de membrana y la diferencia de presiones, se obtiene el
flujo de gas en condiciones normales de operacién en cm’/seg con lo cual se puede calcula-
el flujo molar. Sin embargo, el espesor de membrana no es una constante, sino que depend::
de cada material y de las condiciones de operaciéon [Zoland et al., 1992]. Una ve:
seleccionada una membrana, el espesor, la permeabilidad y los factores de separacidn
quedan determinados, lo cual deja dos variables para simular el proceso de la separacién di:
gases con membranas, la diferencia de presién y la recuperacién (B8); con esta;
especificaciones es posible obtener las composiciones de las corrientes de permeado
retenido y el drea de membrana necesaria. Por o anterior y sobre la base de lo reportado
sobre el tema [Spillman 1988, Spillman 1995, Pietersen 1989], se estudia en este trabajo el
uso de varios arreglos para una, dos y tres membranas. El uso de mds de una membran:

amplia mucho el rango de la recuperacién y de la cantidad de compresién necesarias patil

lograr composiciones mds ricas en el componente deseado.



Un objetivo importante del presente trabajo es realizar un analisis técnico y
econémico de procesos con membranas. Para lograrlo se requiere simular una cantidad
suficiente de configuraciones para la separacion de una mezcla gaseosa y comparar Ics
resultados del modelo desarrollado con datos reportados en la literatura abierta sobre ¢l
tema. Finalmente se busca aplicar las heuristicas desarrolladas a casos de estudio para
analizar su validez.

El trabajo de tesis esta organizado de la siguiente rﬁanera. El Capitulo 1 hace una
breve introduccion del proceso de separacion de gases con membranas. El Capitulo 2
presenta una sintesis de los trabajos hasta ahora realizados sobre el tema y su aporte ¢l
presente desarrollo. El Capitulo 3 describe el modelo utilizado para simular la permeacié 1
de gases, las principales ecuaciones que describen la compresion de gases y por dltim>
realiza un andlisis de como se seleccionaron los valores a utilizar de algunas variables del
proceso. El Capitulo 4 presenta los resultados obtenidos al simular las diferentes
configuraciones en que el producto es el gas mds permeable. El Capitulo 5 presenti
resultados de diferentes configuraciones, para el caso en que el producto es él o los
compuestos a los que la membrana es menos selectiva. El Capitulo 6 presenta varios casos
de estudio tanto cuando el producto es el gas mds permeable como cuando es el ga;
retenido. Ademds, presenta algunas tendencias de los resultados, y ecuaciones predictiva;
desarrolladas. Finalmente, el Capitulo 7 resume las conclusiones y recomienda la:

extensiones naturales a este trabajo.



CAPITULO 2

REVISION BIBLIOGRAFICA

Las referencias de interés para este trabajo han sido clasificadas de acuerdo 3
enfoque principal. El primer bloque de referencias se refiere a la separacion de gases
membranas en si, incluyendo para algunos su relacién con temas de sintesis de procesos

membranas y de costos integrados al proceso. El segundo bloque de referencias se enfo

1 Su

con

con

ca a

la sintesis de los procesos de separacién de gases con membranas, el cual es el interés

central del trabajo y el andlisis de las diferentes configuraciones posibles. El dltimo bloque

de referencias se enfoca a la economia y los costos del proceso; en este bloque son comy

las comparaciones del proceso de permeacidn con procesos coOmo pressure Sw

nes

ing

absorption (PSA) y criogénicos, asi como los mercados reales y potenciales de varios gases.

Los siguientes libros y notas son referencias generales del tema:

Greene (1989) presenta informacién y procedimientos de cdlculo acerca de

requerimientos de energia de compresores eléctricos.

Petters y Timmerhaus (1991) presenta correlaciones y graficas de costos de equ

de proceso y de productos quimicos para 1990.

los

ipo

Tiscarefio (1995) presenta una recopilacién sobre procesos con membranas y plantea

el modelo de mezclado perfecto para separacion de gases, asi como una posible técnica de

solucidn.




2.1 SEPARACION DE GASES UTILIZANDO MEMBRANA 5

Zoland et al. (1992) resumieron las bases de la permeacién de gases. La permeacién
de gases a través de membranas poliméricas es un proceso que tiene lugar a causa del
gradiente de concentraciones de un lado a otro de la membrana y que puede ser considerido
como funcién de las presiones parciales en ambos lados de la membrana. Este procesc es

generalmente descrito de manera adecuada por medio de la primera ley de Fick.
J =-DAc 2.1

donde D es el coeficiente de difusidn y Ac es la diferencia de concentracién local del gas
que pasa a través de la membrana.

Es comin, al hablar de procesos con membranas, utilizar los términos
“Permeabilidad” y “Selectividad” para especificar una membrana. El coeficiente de
permeabilidad estd definido en términos del flux en estado estable J, de la diferencia de

fugacidades y estd normalizado a un espesor L

Pr, = (2.2)
Apl

Para la mayoria de los gases, la fugacidad puede ser reemplazada por la presiin,
parcial siempre y cuando la presién total sea moderada. La permeabilidad de cida
componente puede ser también expresada, como el producto de la difusividad D y la
solubilidad S.

Pr=D;*§; (2.3)

La solubilidad S; es de naturaleza termodindmica y es afectada por interacciones
entre el polimero y el gas penetrante asi como por el exceso de cadenas del polimero. El
coeficiente de difusién promedio D; es de naturaleza cinética. Tipicamente, la
permeabilidad y la solubilidad se miden independientemente, y el coeficiente de difusion es

calculado a partir de éstos.



El factor ideal de separacién puede ser calculado por:

o, = RN (2.4

El factor de separacién ideal puede interpretarse como la selectividad a la movilic ad
por la selectividad a la solubilidad. Sustituyendo la Ecuacién 2.3 en la 2.4 se tiene

a,; = i) 2.5)
Pr,

Esta forma de calcular el factor de separacién es muy usual y es la forma en (jue
comiinmente estd reportado. Las ecuaciones anteriores describen la permeabilidad de la
membrana en funcién de la solucidn-difusion a través de la misma. Sin embargo, esta es
una forma simple de visualizarla, ya que todas las membranas presentan una temperatuara
caracteristica de transicion, por debajo de la cual las podemos clasificar como membra 1as
“vidriosas”, y por arriba de la cual se consideran “eldsticas”. La principal diferencia er tre
estos dos estados es el movimiento en el dmbito molecular, siendo que a temperaturas
mayores a la de transicion, las moléculas del polimero alcanzan una movilidad semejants a
la de los liquidos, mientras que a temperaturas menores a la de transicién, no se alcanza tal
movilidad y los polimeros dejan huecos entre si. Por éste motivo, la solubilidad de un
polimero rigido se debe estimar por medio de un modelo dual, que evalide el transpcrte
tanto en la porcion ocupada por polimero, como en la porcion hueca.

Para polimeros eldsticos, comunmente el proceso de transporte estd dominado po: la
solubilidad mds que por la difusién. Por otro lado, cuando la membrana es rigida, el
transporte estd dominado por la difusién, la cual estd relacionada directamente con el
tamarfio de la molécula penetrante. Dado que el movimiento es mds restringido en moléculas
fijas que en moléculas moéviles, los polimeros rigidos son mds usados como la cipa
selectiva de la membrana que los polimeros eldsticos. Un ejemplo de una membrana de
polimero eléstico es el de silicona, mientras que un ejemplo de membrana rigida es el
policarbonato. En la Tabla 2.1 se presentan las permeabilidades y los factores de separacién

de un conjunto de gases para algunas membranas.



TABLA 2.1 Permeabilidades y selectividades de varios gases.

POLIMERO He H; CcO, 0, | He/CHy | HyYCHy | COY/CH4 | OyN | NyYCH r
Goma natural 303 49.0 134.0| 24.0 1.05 1.63 476 2.76 03)]
Silicén 561 - 4553 933 0.41 - 3.37 2.12 0.3 ?
TMSP 6510 16200 33100 | 10000 0.41 1.01 2.07 1.48 042
Polisulfona 13.0] 14.0 5.6 1.4 49.0 53.0 22.0 5.60 1.)]
Policarbonato 14.0 _ 65| 15 50.0 : 2521 5.2 0.93]
Acetato 16.0 12.0 4.7 0.8 107.0 80.0 32.0 5.50 1.)]
celulosa
Poliimida gfda - - 5.1 1.8 - - 63.8 6.90 3.1
Poliimida dat - 872 28.6 7.5 - 124.0 41.0 5.70 1.7

Rautenbach et al. (1989) presentaron informacién importante sobre la permeacin
de gases desde el punto de vista de la practica de la ingenierfa. Una de las principales
aplicaciones de las membranas de separacién de gases es la recuperacién de hidrégeno d:
gases de purga. La Tabla 2.2 presenta la produccién de las plantas de Monsanto Co. al afin
de 1985. Considerando que el proceso se implementé hasta el afio de 1979 y que existen
pocas mezclas gaseosas a las que es aplicable la separacién de gases con membranas, €3
notable que la aceptacién del proceso ha sido buena. La alta selectividad que presentan It
mayoria de las membranas entre el hidrégeno y los demds gases, han hecho de la separacion
de hidrégeno una de las principales aplicaciones del proceso de permeacion de gases. Lo;
autores presentan datos importantes sobre el comportamiento de la permeabilidad y el
factor de separacién de diversas membranas a la mezcla de CO,-CH4 a diversa:
temperaturas de operacidn, lo cual muestra la importancia de conocer el comportamiento de:

cada membrana a las diferentes mezclas de gases.



TABLA 2.2 Aplicaciones industriales de Monsanto Co.

Mezclas de gases | Aplicacién Plantas | Capacidad (m’/h)
H,-N,,CHy, Ar Gas de sintesis de amoniaco 51 2004000
H,-CH4,N, Gas de sintesis de metanol 1 6100
H,-CO Gases de Industria Quimica 5 12540
H,-Gases Gas enriquecido de refinerias 16 164300
CO,-CH4 Gas natural y biogas 7 34500
N,-O; Inertizacion 1 800

Sin embargo, la aplicacién de estos resultados a la simulacién del proceso no s
factible dado que se necesitan datos para mds mezclas gaseosas y mds membranas. La
Tabla 2.3 presenta un resumen de varios datos sobre varios polimeros comerciales
utilizados para el sistema CO,-CHy, estos datos incluyen a la compafifa que fabrica ¢l
material, as{ como el espesor de la membrana. El espesor.de membrana es un dat>
importante dado que existe poca informacién acerca de los valores reales de esta variable.
El comportamiento generalizado de los polimeros al presentar una baja permeabilidad 2
gases como el Ny y el CHy, asi como una alta permeabilidad al H, y al H,O se explica sobr s
la base del didmetro de colisién de Lenard-Jones, es decir, del tamafio molecular. Dado qu:

la permeabilidad sigue un patrén similar puesto que a mayor tamafio molecular menor

permeabilidad; sin embargo, esta relacién difiere de una membrana a otra.

L



TABLA 2.3 Polimeros que han sido probados en la separacién de CO,-CHy

Material de l]a membrana | Nombre comercial Fabricante Espesor (um) ]
Polyester sulfona 300P ICI 25 o
Poliimida Kapton 100H Du Pont 25 o
Polyester Mylar S Du Pont 13 o
Acetato de Celulosa 100 CA 434 Du Pont 22 o
Polipropileno Clysar P-1A3 Du Pont 22 ]
Nylon Du Pont 25 ]
Polysulfona P-1700 Union Carbide 50 T
Parylen C Union Carbide 13 |
Silicén MEM 213 General Electric 23 o

Las membranas asimétricas formadas por inversion de fases para osmosis inversa 10
son adecuadas para la separacién de gases debido a la presencia de imperfecciones. &in
embargo, membranas asimétricas con una capa selectiva bastante delgada y libres de
imperfecciones son dificiles de fabricar para la mayorfa de los polimeros. Debido a !as
imperfecciones de las membranas asimétricas, generalmente se emplean membranas
compuestas. La membrana compuesta mds utilizada es la de polisulfona-silicén. Una cana
delgada de silicén, la cual es altamente permeable, pero poco selectiva, se aplica sobre uia
capa no libre de poros de polisulfona, la cual es altamente selectiva pero poco permeab e.
La capa selectiva de esta membrana es la segunda, es decir, la capa que esta formada por
polisulfona porosa cubierta de silicén. El gas debe pasar por ambas capas. El espacio litre
entre poro y poro es muy pequefio comparado con el espacio ocupado por polisulfona. Por
lo cual la selectividad es un poco menor a la de la polisulfona, mientras que la
permeabilidad aumenta a causa de los pequefios huecos cubiertos por silicén. La Figura 2.1

muestra la estructura de esta membrana. e



Capa de Silicon | vl
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FIGURA 2.1 Estructura de una membrana compuesta.

Las membranas comerciales normalmente se encuentran disponibles en médulos, las
principales cualidades que deben tener los médulos comerciales de membranas en espiral
son una alta densidad de empacamiento (m*m?*), tener bajas caidas de presion axiale; y
soportar presiones totales relativamente grandes. Monsanto fabrica médulos de membr:na
que pueden soportar una diferencia de presion hasta de 115 atm, y una presién de
alimentacién tan alta como 148 atm.

La Figura 2.2 compara los diferentes patrones de flujo utilizados para modelar el
proceso de permeacion de gases, entre ellos el modelo de mezclado prefecto que es el cue
se ocupard para el presente trabajo. La mezcla que se separa contiene cinco componentzas.
Las composiciones y factores de separacién de la misma se presentan en la figura, la
relacién de presiones es de diez a uno. En la figura se presenta el drea adimensional
necesaria para diferentes recuperaciones. Se puede observar que el modelo de mezclado
perfecto predice un drea mayor a la necesaria y que el incremento es mayor a mayo es

recuperaciones.



A (adim)

2

X ® 0.35
X, 040
X34= 013
X4® 0.05
—— = 005

Ph
Pl

a, 1.0
521 =03

x M1

a M2

o M3
o M4

Mezclado Perfecto

Concurrente
Contracorriente

Flujo Cruzado

|

0.2

04

0.6

RECUPERACION (6)

08

1.0

FIGURA 2.2 Efecto del patrén de flujo elegido para la simulacién sobre el drea
adimensional de membrana para una mezcla multicomponente. Los diferer tes
puntos corresponden a cada uno de los patrones de flujo. (Rautenbach et al.)
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Takeshi (1993) hizo un desarrollo para expresar las dependencias de la solubilidad

y la difusividad con la temperatura como funciones exponenciales del tipo de Arrhenius.

D= Doexpl'— Ep ] (2.6)
| RgT
S = Soexp| — AHSj‘ 27
| RgT
Pr = DoSoexp| — M} (238)
RgT

Por las ecuaciones anteriormente presentadas es de esperarse que tanto la
difusividad como la solubilidad aumenten al aumentar la temperatura. Esta expectativil se
cumple para la mayoria de las membranas reportadas. Ademads, siendo la permeabilidad una
funcién directa de estas dos variables también la permeabilidad aumenta a mayores
temperaturas. Sin embargo, la selectividad cominmente disminuye a temperaturas mayo es.

Una de las aplicaciones recientes, y que denota una gran aplicabilidad a futuro, es la
separacion de gases dcidos, tales como el CO,, causantes del efecto invernadero. Esto s:rfa
aplicable a plantas emisoras de gases, tales como plantas de energia, plantas
metalmecdnicas y plantas quimicas; Se reportan factores de separacién de 25 a 30 para

membranas de acetato de celulosa para la separacién de CO; del aire.

Li et al. (1990) describié cinco patrones de flujo comunes en la permeacién de
gases, entre ellos el de mezclado perfecto, Li demuestra como los requerimientos de ¢rea
son idénticos para los cinco patrones de flujo; sin embargo las concentraciones, sobre todo
la del retenido, son diferentes, dependiendo del patrén de flujo, siendo la de mezclido
perfecto la menos adecuada: Para Li el patrén de flujo mds adecuado es el de
contracorriente. Presenta también los resultados de la separacién de gases en una cascida
de seis membranas para disminuir la concentracién de CO, en aire de un 4% a un 0.5 %:

para realizar los cdlculos fue usado el modelo de mezclado perfecto, segin el autor el ele gir

13



Ettouney et al. (1993) modelaron el efecto de la fugacidad en la permeacién de una
mezcla ternaria que contenfa CO, (para mayor informacién ver la Tabla C.3 del Apénlice
C). La investigacion se basé en el modelo de mezclado perfecto y en el modelo de flujo
cruzado; para ambos patrones de flujo se concluye que el efecto de la fugacidad en mez:las
de gases a altas presiones es considerable, encontrando que el porcentaje de erro: al
considerar gas ideal oscila, para la composicién del permeado entre un 2 y un 9% y entre un

15 y un 34% para la composicién del retenido.

Existen varios trabajos cuyo objetivo principal es estudiar el comportamiento de las
membranas poliméricas para la separacién de gases bajo diferentes condiciones, tendie1do
siempre a optimizar las caracteristicas de la misma. Stern et al. (1972) present:ron
ecuaciones que relacionan la permeabilidad con la diferencia de presiones y la tempera ura
de permeacion. En los resultados que presentan se aprecia como, en cierto rango. es

benéfico aumentar la temperatura del gas a permear.

Koops ef al. (1994) demostraron que el factor de separacion de una membrana fara
la separacién de gases no se ve influido por el espesor en el rango de 0.4 a 4 um y que los
espesores comunes para la separacion de CO,/CH4 se encuentran entre 2 y 3 um. La
diferencia en espesores es resultado de los diferentes polimeros y aditivos usados. La
independencia de la selectividad con el espesor de membrana es contraria a lo que suc:de

con pervaporacion, donde la selectividad decrece a medida que es menor el espesor.

Robeson er al, (1994) revisaron de las permeabilidades de diferentes materiales a
varios gases, asi como los factores de separacién para Oy/N,, He/CO, e H,/CO,. Eilos
reportaron una relacién logaritmica entre ambos, as{ como un limite superior para cida
caso. Reportan también la influencia del tipo de polimero en la permeabilidad y los factcres

de separacion.
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Pinnau (1992) discuti6 la posibilidad de producir membranas de menos de 1000 A y
mayores selectividades, lo cual impactaria fuertemente la economia del proceso de
permeacién. Sin embargo, reconoce que la tecnologfa para producir membranas tan

delgadas aiin no se desarrolla.

2.2 SINTESIS DE SEPARADORES CON MEMBRANAS

Spillman (1995) explicé como, a pesar de los obsticulos propios de una tecnologfa
nueva, los procesos con membranas han penetrado una gran variedad de mercados,
principalmente por el bajo capital de inversién, la facilidad de operacion, los tajos
consumos de energfa, la seguridad y las moderadas necesidades de espacio. También
comenta que una comparacién econdmica con procesos alternos es riesgosa, pues depende
mucho de la ubicacién de la planta y no son faciles de generalizar. Otro aspecto que lace
que las comparaciones econdémicas sean dificiles para los procesos con membranas ¢; su
rdpida evolucién. Es tal la evolucién que los procesos que hoy se introducen son en
algunos casos, un orden de magnitud mds econémicos que las aplicaciones primeras.

El disefio de un proceso impacta de manera importante su economia. Sin emba -go,
poca generalizacion se ha hecho sobre este aspecto. Diversos ejemplos utilizando una etapa
de membrana sin corrientes laterales, muestran como es la diferencia de presién la que 1nds
afecta el desempefio del proceso. La presion influye tanto en el drea como en el volumen y
composicion de las corrientes de producto. La Figura 2.3 muestra esquemdticamente los

factores que interactuan en el proceso de separacién de gases con membranas.

15



Costo de

/ Compresor y
De energia

X

Costo de Area
y -
Reposicion

Y

Recuperacién

De producto

Figura 2.3 Esquema simplificado de las interacciones entre las diferentes variables del
proceso de permeacién de gases.

Las bases del andlisis economico de diferentes configuraciones presentado jor
Spillman son las siguientes:
- El costo de capital es calculado como la suma del costo de membrana y del compresor
- Los costos anuales son la suma de la pérdida de producto (sobre la base de la cantidad
de producto que no se recupera y su costo), los gastos por energfa, la depreciacion de la
membrana (de 2 a 5 afios dependiendo de la aplicacién) y los gastos de mantenimien 0.
- El costo del producto es la division de los costos anuaies entre el producto obten.do
en base anual.
A pesar de que éste andlisis econémico es similar al empleado en el presente trabajo de
tesis, algunas de las inconveniencias que posee son las siguientes:
- No especifica permeabilidad, costo ni espesor de membrana, sino que los engloba en
un “factor de trabajo” (scf $'hr! 100 psi'I)
- No explica como calcula los requerimientos de energia
- Asume costos fijos para calcular el costo instalado del compresor sobre la base de la
potencia ($/HP), lo cual solo es aplicable en algunos casos.
- Necesita de conocer el costo en el mercado de los diferentes gases a manejar.
Algunos de los ejemplos manejados por Spillman, serdn también tomados en el

trabajo y comparados en los capitulos de resultados.
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Pettersen y Lien (1993) estudiaron siete configuraciones, cuatro con una membiana
y tres para dos membranas. Su andlisis estd basado en ecuaciones logaritmicas algebra cas
desarrolladas por el autor, las cuales no son presentadas. Ellos afirman que sus ecuacic nes
predicen las composiciones en el permeado con un 5% de certeza, pero que para el drea la
desviacién es mayor encontrdndose dentro del 20%. Una de las conclusiones de los autores
es que se llega a relaciones de presién en las cuales la pureza del producto en lugar de
aumentar disminuye. Esta conclusién serd investigada en el capitulo cuarto del presente
trabajo. Otra conclusién a la que llega el autor es que es recomendable reducir presioncs a
cambio de dreas mayores, lo cual solo es valido a altas permeabilidades. Los autcores
manejan la relaci6n entre porcentaje de costos de 4rea entre porcentaje de costos de ener ia;

relacién que también serd usada en el presente trabajo.

Rautenbach et al. (1986) reportaron cuatro afios de experiencia para un proceso i:on
membranas a nivel planta piloto. A pesar de que reportan bastantes datos interesantes, no
reporta datos esenciales para probar el modelo, como son la permeabilidad y selectividad de
las membranas usadas. Lo més relevante es que sus resultados estdn basados en datos
cxperimentales del proceso. Expresan la conveniencia de usar en algunos casos los
membranas en cascada a una sola, asi como la relacién de 4dreas que implica un costo
minimo. Presenta también una comparacién de costos con tres tecnologias alternas, ertre
ellas PSA y absorcién fisica con agua, siendo el proceso con membranas el mas econém co

hasta flujos de producto menores a 900 m® (STP)/h

Stern ef al. (1984) estudiaron el efecto de utilizar reciclo con una sola etapa de
membrana, concluyen que esta configuracién es adecuada para elevar la composicién ilel
permeado conforme aumenta la recirculacién y que ademds es econémicamete
competitiva, mientras que las configuraciones en cascada no lo son. Cabe mencionar gue
estas conclusiones son contrarias a las de varios trabajos (Spillman 1995; Pietersen ef (L.,

1993).



2.3 MERCADO Y COSTOS DEL PROCESO

Spillman (1989) presenté aplicaciones reales de procesos con membranas en el
mercado mundial y datos de las principales compafifas que se dedican a la comercializacién
de membranas en el ambito mundial. Introduce varias aplicaciones de 1, 2 y 3 etapa: de
membranas, as{ como aplicaciones comerciales que utilizan procesos hibridos con P3A,
Criogenicos, DEA y destilacién. Hace un estudio econdémico de varios casos base. Realiza

comparaciones y recomienda cuando usar membranas y cuando tecnologfas alternativas.

Jain (1989) presenté un rango para el costo de los médulos de membranas de 20 a
100 US$/m?, para 1989. Presenta también una ecuacién simplificada para el cdlculo de los
requerimientos de energia, la cual es moderadamente confiable, sobre la base de célcuilos
mds rigurosos. Ademds desglosé de cada componente del costo. El andlisis de costos jue

realizé es similar al hecho en el trabajo.

Matson (1986) hizo una descripcién detallada del mercado de oxigeno en sus
diferentes calidades. Comparé ademds sistemas criogénicos contra PSA y realizé un
anélisis econdémico de un sistema operado con dos tipos de membranas, para una membraina

con reciclo y dos membranas con reciclo.

Tomlinson et al. (1990) compararon de los requerimientos de energia entre un
proceso criogénico y un proceso con membranas, para la recuperacién de H, de un gas de
desecho de refinerfa. Los resultados indican un consumo de energia moderadamente mayor
para el proceso con membranas que para criogénicos. Estos autores encontraron que el
proceso de separacién de gases con membranas se favorece:

- Cuando no se requiere una combinacién de alta pureza y recuperacion.

- Cuando el gas de alimentacién posee una concentracién alta del gas a separar

- Cuando el gas alimentado se encuentra a alta presién.



Gollan (1987) report6 la poca factibilidad de producir oxigeno a partir de aie a
altas concentraciones. Sin embargo, realizé un andlisis econdémico comparativo parii la
separacion de oxigeno y nitrégeno del aire sobre la base de membranas de A/G Technology
y Dow Membranes y el proceso de PSA. Se encontré que el proceso de A/G Technolog/ es
superior a PSA para la producciéon de oxigeno hasta 35% mol. Mientras que :\/G
technology se muestra superior a PSA y Dow para la produccién de nitrégeno al 95%r10l.
En este trabajo se aprecia la gran importancia de la permeabilidad y el factor de separac 6n.

El autor concluye que la mejor combinacién de estos dos factores es la de A/G Technology.

Markiewicz (1988) comparé los costos de operacién entre membranas y absorcidn
con DEA, sus resultados mostraron la drdstica diferencia en costos de operacién parit el
proceso con membranas al proceso DEA, siendo menor hasta en un 85% para el proceso
con membranas. Los resultados se dan sobre la base de la experiencia con una planta en

operacién desde 1987 para la separacién de CO, de una mezcla de hidrocarburos.

Pasdar (1995) reporté en internet la produccién de gases de Estados Unidos de 11792
a 1994. Los datos reportados se presentan en la Tabla 2.3. Estos datos son importantes,
porque los cuatro gases son tipicos de procesos con membranas. Ademds reporté que fara
el oxigeno y el nitrégeno la produccién proviene principalmente de los procesos PHA,

criogénicos y con membranas.

Tabla 2.4 Resumen de los datos de produccién de gases de Estados unidos de 1992 a 1994.
La produccién esta dada en millones de pies ciibicos

Argén (alta | Hidrogeno (alta | Nitrégeno (alta|Oxigeno (alta_y"
Afio pureza) y baja pureza) |y baja pureza) |baja pureza)
1992 13729 162213 818499 525234 o
1993 15818 221212 791507 546939 o
1994 16530 225230 924340 594230 |




CAPITULO 3

DESCRIPCION DEL MODELO Y SELECCION
DE LAS VARIABLES DE PROCESO

3.1 INTRODUCCION

Para poder generar heuristicas sobre la separacién de gases con membranas, se
necesita simular el proceso con varios arreglos a diferentes condiciones. Alcémzar 08
objetivos de este trabajo implica hacer un andlisis técnico y econémico de la separacion de
gases, ¢ implementarlo en un simulador del proceso. El simulador debe calcular los
requerimientos de drea de membrana, de energfa y estimar los costos de operacién y de
inversién del sistema. Cada uno de estos temas seré tratado por separado dentro de eiite
capitulo. Los pardmetros que deben tomarse en cuenta para formular las heurfsticas
dependen tanto de la membrana como del gas a separar, por lo que se espera que las
heurfsticas se obtengan en funcién de la recuperacién (), la relacién de presiones (Q), la
selectividad de la membrana y la composicién de la mezcla a separar.

La manera en la cual los médulos de membrana se encuentren interconectados 2s
muy importante, ya que el acomodo de las corrientes y los equipos de proceso influ e
directamente en el costo del producto. El tema central de este trabajo es la sintesis e
separadores de gases con membranas y su aplicacién. Existen reportadas en la literatura
varias configuraciones (Spillman, 1988; Spillman, 1995; Pietersen, 1993) pero no se ha:e
la distincién de cuando o porque usar una u otra, asi como tampoco se generaliza sobre 11s
ventajas y desventajas de cada configuracién. El término configuracién se usard en el res o
de la tesis para referirse a cada arreglo diferente del proceso de separacion de gases con

membranas.
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3.2 MODELACION DE LA PERMEACION DE GASES

Existen varios patrones de flujo que se pueden suponer al modelar el proceso de
separacién de gases. La solucién a las diversas variables depende del patrén de flujo que se

escoja. Los diversos patrones de flujo existentes se presentan en la Figura 3.1.
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Iy Permeado
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Figura 3.1 Patrones de flujo usados para la simulacién del proceso de separacién de gas:s
con membranas.



3.2.1 MODELO DE MEZCLADO PERFECTO

El patrén de flujo que supone la presente investigacién es el de mezclado perfec o.
A pesar de las diferencias entre los patrones de flujo, las soluciones de drea y composiciin
son practicamente las mismas; excepto para el patron de flujo de mezclado perfecto, el cual
calcula un 4rea superior a la real. A pesar de esta inexactitud, los resultados son
convenientes para el alcance del trabajo, ya que en el peor de los casos la evaluaciin
econdmica estd sobrestimada. Otra conveniencia del modelo de mezclado perfecto es su
simplicidad y rapidez para obtener la solucién. Los otros patrones de flujo necesitan de
condiciones de frontera definidas, por lo cual la simulacién de cualquier configuracisn
diferente a la de una membrana sin reciclo resulta ser demasiado compleja. La finalidad del
simulador es evaluar el drea del separador y las composiciones de los productos, para con
estos datos realizar un andlisis técnico-economico. Las ecuaciones generales que describzn

la permeacion de gases son las siguientes.
P ={QLA) = PR PR-PHF] 3.1

~d(ZQ) _Pri*Po(Ph*Z,~PI*Y)

dA RgTol (5-2)
Para membranas rectangulares:

dA = wdl (3.3)

Para fibras huecas simétricas:
dA=mnd,dl (3.4)

Para fibras huecas asimétricas
dA =t dy, dl (3.9)
dim = M (3.9)

In j

t



Donde, Jv; es el Flux de componente i a través de la membrana; Pr; es la permeabilidad cle
componente i; Ph es la presién de alimentacién; Pl es la presién en la cdmara cle
permeado; [ es el espesor de la membrana; Z; es la composicién en la alimentacién d:l
componente i; Y; es la composicién del permeado del componente i; P, es la presién ce
referencia; T, es la temperatura de referencia; Rg es la constante de los gases; di, es :l
didmetro medio logaritmico; d, es el didmetro externo; y d; es el didmetro interno. La
Figura 3.2 representa un esquema simplificado del proceso de separacién de gases ccn

membranas.

F, Z R, X;
—’l I> " —
Pl Ph Ph

Pl

Figura 3.2 Diagrama biésico del proceso de permeacién de gases con membranas.
Sobre la base de la figura anterior, realizando un balance global, un balance por
componente y utilizando la Ecuacién 3.2 se obtienen las siguientes ecuaciones:
F=P+R 3.7)
F*Zi = P*Yi + R*Xi (3.8)

PYi _ Pri* Po(Ph*Z, —Pl*Y)
A RgTol

(3.9,

ZXi = XYi = £Zi=1 (3.10



donde, F es la alimentacién en grmol/s; P es el permeado en grmol/s; R es el retenido ¢n
grmol/s y X; es la composicién del retenido para el componente i. Este es un sistema de 3N
ecuaciones simultdneas, donde N es el nimero de componentes; pero un desarrol o

matemadtico las reduce a una ecuacién de tipo implicito:

N Z: .
b3 ET =1 (3.1)
PO+ (1-0)*( ~+ Rp)
B
Pri* A*76* Ph¢, )
T 22414%|*F G15)
R ok & (3.17
~ Ph i

donde, © esla recuperacién de producto (P/F); B es el drea adimensional; o es el factor d >
separacion del componente i; ¢ es la fugacidad del compuesto i, y Rp es la relacion d:
presiones. La Ecuacién 3.11 se tomard como base para los cilculos del drea y se resuelv:
por el método de Newton. Para resolver esta ecuacién se fija un valor de recuperacién (8) i

la variable que se itera es el drea adimensional (B).
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3.3 REQUERIMIENTOS DE ENERGIA

El método de evaluacién econémico debe incluir un estimado de la energfa
necesaria por compresién del gas de alimentacién y, en su caso, del gas permeado para su
recirculacion. Greene (1989) describié un procedimiento para el cédlculo del caballaje cel
motor y los gastos de energia para cualquier mezcla gaseosa. El simulador selecciona el
utilizar uno, dos o tres compresores, dependiendo de la presién y potencia deseada. Un
nimero de compresores mayor a tres es poco probable, dada la naturaleza de la separacion
y que los flujos y presiones son moderadas. Cada compresor puede tener hasta nue'e
etapas; se contempla el caso de que las nueve etapas sean insuficientes para lograr una
potencia dada, en cuyo caso se hace uso de dos o tres compresores en serie, como s

descrito por Greene. Las ecuaciones de potencia y tamafio del motor empleado son:

(HP)poli = Whpoﬁ / 3300'0*1] poli (3 1. I»)

Pah (Z +Zd 11545} _——“j— (31'l)
(n—=1)*n

Donde, HP; es el tamafio del motor politrépico; W es el flujo mdsico (Ib/min.); hpoii €5

la potencia politrépica; Moy €s la eficiencia politrépica; z; es el coeficiente de
compresibilidad en la succién; z4 es el coeficiente de compresibilidad en la descarga; Mw
es el peso molecular; Ts es la temperatura de la succién; Re es la relacién de compresion
(Ph/PI); y n es el nimero de etapas.

Inspeccion de las férmulas anteriores permite observar la necesidad de evaluzr
variables como los factores de compresibilidad y la eficiencia politrépica. La ecuacién dz
estado de Redlich Kwong (Wallas, 1985) se emple6 para evaluar el factor d:
compresibilidad. Se utilizaron valores promedio para la temperatura y presién criticas com>
funci6n de las composiciones del gas de entrada. Las fugacidades de cada componente s 3
calcularon también por medio de esta ecuacién de estado. Las ecuaciones utilizadas fueron

las siguientes:
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a=0.42748 * R* * Tc,>’ / Pc, (3.11%)

b=0.08663 * R * Tc, / Pc, 3.17)
0.08664 * P
L (3.15
7% Tr
o)
. a_ () (3.19)

T 1-h b*R*T"\1+h)
Se asigna como valor inicial z = 1. El criterio de convergencia utilizado para z €s

que el error absoluto sea menor a 1x10™* para z. Una vez calculado el factor de

compresibilidad se calcula el coeficiente de fugacidad para cada componente.

_ \
TR [ S LA Y P

Pr.

A =04275%* T8 (3.21)
Py

B, = 008664 * };r_ (3.22)

A:(ix*ﬁ]z (3.23)

B*i}f*B: (3.24)
1

donde, ayb son los pardmetros caracteristicos: Tcp es la temperatura critica promedio; Pc,
es la presion critica promedio; Y; es la Composicién del gas en la succién; Tr es I,
temperatura reducida; Pr es la presion reducida; z es el factor de compresibilidad; A yE
son los pardmetros de interaccién. Los gases al ser comprimidos experimentan un aumentc
de temperatura, a mayor compresién mayor es el aumento en temperatura. Dado que dichc
aumento es considerable, el simulador considera interenfriadores para que el gas
alimentado a las membranas tenga una temperatura moderada. Se utiliza agua como fluidc
de enfriamiento a 25 °C y se emplea una diferencia minima de 10 °C. Se supone que lz

temperatura del gas alimentado a la membrana es de 35 °C.
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3.4 ANALISIS ECONOMICO DEL PROCESO

Los componentes principales del costo del proceso son la depreciacién del drea de
membrana, los requerimientos de energia y la depreciacion del capital de inversion de los
equipos de proceso y de las membranas. También se toman en cuenta dentro de los gastos
otros costos menores como son los de mantenimiento y del agua de enfriamiento de los
compresores. Para calcular los costos relativos al drea de membrana se toman como bise
una depreciacién lineal a tres afios y un costo unitario de US$ 100/m”> (Jain, 1989; Sm th,
1994; Spillman, 1995). Los gastos por energia se calculan al multiplicar la cantidad de
energia por un costo por kilowatt, Petters (1991) y Spillman (1995) reportaron que el
rango de costos por kilowatt es de 0.04 a 0.12 US$/KWH. El simulador utiliza un costo de
0.09 US$/KWH.

Para calcular la depreciacion de capital se utiliza un factor de operacion de 85%,
una vida util de los compresores de 10 afios y una depreciacién lineal. Para estimar la
inversion de capital se utilizan los factores de Lang (Petters, 1991) para procesos gaseosos,
con la modificacién de que el porcentaje de instalacion ya estd contabilizado; un factor de
5.22 debe ser utilizado para obtener la inversién de capital. El método de estimacién clel
capital da un 100% al costo de compra del equipo, para después multiplicarlo por el factor
de Lang y evaluar el costo de capital. El costo de compra del equipo incluye al compresor
eléctrico y al interenfriador. El 4rea de membrana se deprecia de manera independien e,
dados los diferentes periodos de vida dtil. El costo del equipo se calcula a partir de 15s
costos reportados para enero de 1990 (Petters, 1991). Para obtener el costo de compra cel
compresor eléctrico instalado y de los interenfriadores se recurri a las gréficas reportadas

por Peters, de las cuales se obtuvieron las siguientes correlaciones empiricas

CCO]‘”P =19142 +316.2 * prreno (3.2.5)

Cenfriador = €Xp ( 5.521 + 0.595*1og Ac + 0.007*Ph ) (3.20)



donde, Ceompes el costo de compra del compresor en USD; Hpfreno €5 1a potencia al fri:no

del motor; C gnfriador €8 €l costo del interenfriador en USD; Ac es el 4rea del enfriador en ft2

y Phees la presién de descarga de la etapa de compresién en atmésferas. Sin embargo, ex tas

ecuaciones de costos estdn basadas en costos de enero de 1990; por lo cual deben a

actualizar los costos a septiembre de 1995 por medio de los indices Chemical Engineer ng

(CE Index). El factor de escalacion de precios es de 1.23. Para evaluar el factor de

escalacion para el costo del intercambiador se utilizaron los fndices de Marshall para

equipo de proceso. El factor de escalamiento es de 1.20. El resto de las ecuaciones

utilizadas para el cdlculo de los costos fueron:

CU*A
Pe

ke

Cnergta = KW * Ciw * 7450
Ceapitat = 5.22%1.23*Coomp/ 10 + 5.22% 1.2*Cparingor/ 10
ChManto. = 0.25*Ceypital
Cenfriam = FH,O*Cpl*7450
Crotal = Chrea + Cenergta + Ccapital + CManto. + CEnfriam

Costo _Total _ Anual -
CUnitarin = I e e
Flujo _ Anual _de _ producto

CU*A*10

I.nV. Fl]a = 642 % (Ccomp o+ CEﬂf ) +
Pe

(3.9

(3.28)

(3.29)

(3.20)

(3.31)

(3.32)

(3.33)

(3.34)



donde, Cgiea es el costo del drea de membrana en USD/afio; CU es el Costo unitario del
drea en USDKmZ; A es el drea de membrana en mz; Pe es el periodo de depreciacién de la
membrana en afios; Cenergia 5 €l costo de la energia en USD/Aflo, Kw es la cantidad de
energia necesaria para la compresién en Kwh, Cy, es el costo por kilowatt hora en USD:;
Ccapitai €5 €l costo de capital en USD/afio; Cyanto €5 el costo de mantenimiento en USD/a i0;
FHy0 es el flujo de Agua de enfriamiento en It/hr; Cpl es el costo del agua de enfriamie 1to
en USD/It; Cgapiam €S el costo de enfriamiento en USD/afio; C 1 es el costo total en
USD/aiio; C yitario €5 €l costo unitario en USD/m®, mientras que Inv. Fija es la invers 6n
fija en USD.

Es importante recalcar que para los andlisis de resultados se emplean los cos os
unitarios, para usar siempre la misma base de comparacién. Otro aspecto importante el
andlisis de costos es que los resultados no contabilizan las perdidas de gas alimentado, ya
que esto implicaria conocer los costos de compra de las mezclas gascosas a tratar. Se
presentan andlisis econdmicos que incluyen costos de materia prima y precios de venta de

producto en el Capitulo 6.



3.5 VARIABLES DE DISENO

Las variables de disefio que se analizan son: el espesor de la membrana (7), el flujo
de alimentacion (fmol), el costo unitario de membrana (CU), el periodo de depreciacién
(Pe), la temperatura de permeacién (ts), y por dltimo la fugacidad (f(i)). Para cada variable
se tiene un rango de valores comunes para la permeacién de gases, de los cuales se

escogerd el promedio.

3.5.1 ESPESOR DE LA MEMBRANA

Para el espesor de la membrana, se han reportado valores desde 5.0 pm hasta 50 |.m
(Rautenbach et al., 1989; Koops, 1994). Esta variable impacta directamente al proce:o,
dado que para el cdlculo del drea se necesita multiplicar por el espesor.

LLa Figura 3.3 presenta la dependencia del drea de membrana con su espesor pira
diferentes recuperaciones. Se puede observar una tendencia casi lineal para el drea con la
recuperacion, mientras que el drea aumenta a medida que aumenta el espesor de membrana
de manera lineal.

La Figura 3.4 presenta el impacto de la recuperacion y el espesor de la membrana
sobre el costo total del proceso. Como una consecuencia de la mayor necesidad de 4rea, el
costo total de separacién también aumenta, aunque en menor proporcion. El efecto glot al
del espesor de membrana en el costo del proceso depende de la permeabilidad de la
membrana. A permeabilidades altas el espesor tiene poco efecto en el costo globil,
mientras que a valores pequefios de permeabilidad el espesor influye fuertemente en el
costo global del proceso, dado que los requerimientos de drea son elevados. Para la
simulacién se selecciond un espesor de 25 pum, ya que es el valor que més se reporta en la

literatura.
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Figura 3.4 Efecto del espesor y la recuperacidn en el costo de
separacion. La permeabilidad de la membrana es de 100 Barrers.
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3.5.2 COSTO UNITARIO DE MEMBRANA

El costo unitario de membrana, de acuerdo a lo reportado por Jain (1989), Smitli et
al. (1994) y Spillman (1995), va desde 50 hasta 200 US$/m?. Este valor depende de la
aplicacion, la presién médxima de trabajo y del proveedor. La Figura 3.5 presenta el efecto
global de esta variable sobre el costo del producto. En la figura se utiliza el rango de 75 a
175 US$/m?, ya que costos mayores sélo aplican a separaciones especiales (Smith et al,
1994). Para la simulacién se escogi6 el valor de 100 US$/m” por ser un valor promec io,
ademds de ser el recomendado en el trabajo de Jain (1989). De la Figura 3.5 se pude
apreciar como el costo de la membrana tiene mayor importancia conforme la
permeabilidad es menor, dado que aumentan los requerimientos de 4rea y por tanto el costo

de la separacién.
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Figura 3.5 Efecto del costo del drea de membrana en el costo unitario de separacién. Las
permeabilidades utilizadas fueron 16.8 y 933 Barrers.



3.5.3 VIDA UTIL DE LA MEMBRANA.

El periodo de depreciacién varfa entre 2 y 5 afios (Spillman, 1995), dependiendo de
la aplicacion y de las condiciones de operacion. La Figura 3.6 presenta el efecto de esta
variable sobre el costo de separacién. A permeabilidades bajas el efecto de la vida dtil de
membrana es bastante significativo, pues los requerimientos de drea son considerables, ztin
a altas presiones. Mientras menor vida til tenga la membrana, mayor es el costo el
producto. Para la simulacién del proceso se ha escogido una vida dtil de membrana de t-es

anos.
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Figura 3.6 Efecto de la vida (til y la permeabilidad de la membrana sobre el costo unitaiio
de separacién de oxigeno del aire.



3.5.4 TEMPERATURA DE OPERACION.

La temperatura de operacién se supuso similar a la atmosférica; sin embarpo,
existen aplicaciones en que ésta puede ser mayor a la ambiente (Rautenbach et al., 1949;
Zoland et al., 1992). Existe una relacion entre la temperatura y la permeabilidad de la
membrana. Comtinmente el gas es mds permeable a mayor temperatura, pero la membrzna
es menos selectiva, lo cual puede hacer que el efecto de una mayor permeabilidad sea
negativo. Desafortunadamente, en la bibliografia disponible no se presenta la informacin
suficiente para profundizar en el tema, pues se necesitan datos para cada membrana v ti 70
de gas. Afortunadamente se cuenta con los datos necesarios para hacer un andlisis de e:ite
tipo para la membrana de Goma Natural para la separacién de la mezcla de CO,/CHy. _a
permeabilidad del metano a 35°C es de 134 Barres y la selectividad de 4.7, mientras quc a
80°C la permeabilidad es de 500 Barrers pero la selectividad disminuye a 2.8. Los
resultados de este andlisis se presentan en las Figuras 3.7 y 3.8.

La Figura 3.7 muestra el costo unitario de separacién a diferentes recuperacioncs.
De la figura se puede observar que a cualquier recuperacién un aumento en la temperatura
de 35° C a 80° C resulta en una disminucién de costos de separacién. Sin embargo, la
Figura 3.8 muestra que en realidad el efecto global del aumento de temperatura es negativo
por tener al mismo tiempo una menor selectividad. Este comportamiento es menos
pronunciado para ciertos gases en diferentes membranas. De lo anterior puede inferirse qiie
habra aplicaciones en que sea conveniente aumentar la temperatura del gas a tratar. Tal s
el caso reportado por Rautenbach (1988) para la misma mezcla pero para membranas (le

polisulfona-silicon.
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3.5.5 FLUJO ALIMENTADO A LA MEMBRANA

El flujo de alimentacién manejado varfa desde 0.1 hasta 60 grmol/s (Rautenbach,

1989; Spillman, 1989); los requerimientos précticos serdn los que fijen el valor a utiliz:ar.

En unidades mds comunes esto implica una alimentacién de 8 a 5000 m*/hr. La Figura 3.9

presenta la dependencia del costo de separaciéon con esta variable a diferertes

permeabilidades. El comportamiento que se muestra era esperado, pues en la mayoria de

los procesos productivos una mayor produccién implica un menor costo unitario de

producto. La tendencia hacia la disminucién de los costos unitarios es una consecuencia de

la escala del proceso. Es también importante notar que a mayor permeabilidad de la

membrana el limite inferior disminuye, a consecuencia de un menor requerimiento de 4-ea

de membrana.
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Figura 3.9 Dependencia del costo de producto con el flujo de alimentacién utilizan 1o
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3.5.6 EFECTO DE LA FUGACIDAD

La inclusién de la fugacidad al célculo del drea es necesaria dada la gran diferencia

entre presion y fugacidad para ciertos gases a altas presiones. Las Figuras 3.10 a 3 12

analizan los efectos de la desviacién de la idealidad sobre distintas variables de operaci jn.

El proceso que se considerd fue la separacion de CH4/CO; de una mezcla de biogas, con

una composicién promedio de 68% de CHy y 32% de CO, donde el gas més permeable es

el bidxido de carbono. La membrana elegida es la de polisulfona, con una permeabilidad de

5.6 Barrers y un factor de separacién de 22. La Figura 3.10 muestra el efecto de considerar

el gas ideal o gas real en el drea de separacién a diferentes recuperaciones. Se pucde

observar en la figura como el drea es mayor al considerarse un gas real.
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Figura 3.10 Efecto de la consideracién de fugacidades
separacion requerida para diferentes recuperaciones.
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La Figura 3.11 presenta el efecto de considerar el gas como real en la composicién
del gas retenido. Se puede observar que dicho efecto es pequefio aiin a altas recuperacio ies,
a pesar de las diferencias considerables en el drea de separacién. La Figura 3.12 muestra el
efecto total de la adicién de la fugacidad sobre el costo de separacién. Se puede obseivar

como este efecto es importante, dado que modifica notoriamente los costos de separacidi.
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Figura 3.11 Efecto de la adicién de las fugacidades sobre la composicién del retenido.
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3.5.7 RESUMEN

Para simular el proceso de permeacion de gases es necesario fijar los valores de as
variables de disefio del proceso para poder hacer comparaciones sobre una misma base, de
manera que se tengan como variables para realizar la simulacion a la recuperacion, la
cantidad de compresién, la composicién del gas alimentado y del gas producido. Dada la
variedad de membranas comerciales existentes, los estudios incluidos en los Capitulos 4 7 5
se realizaron con ciertas membranas especificas. Sin embargo, para poder generalizar sobre
el proceso de permeacidon de gases, en el Capitulo 6 se presenta un andlisis paramétrico
sobre el efecto de la permeabilidad y el factor de separacién. La Tabla 3.1 resume os

valores de las variables de disefio utilizadas para las simulaciones.

Tabla 3.1 Valores de las variables de disefio empleadas para la simulacién del proceso de
permeacién de gases.

Variable de disefio Valor seleccionado
Espesor de membrana, [ 25 um
Costo unitario de membrana, CU 100 USS&:’m2
Periodo de depreciacidn, Pe 3 afios
Flujo de alimentacién, Fmol 10 grmol/s
Temperatura de permeacion, ts G i l
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CAPITULO 4

ARREGLOS DEL PROCESO CUANDO EL
PRODUCTO ES ELL GAS PERMEABLE

4.1 INTRODUCCION

Para realizar la separaciéon de una mezcla, una membrana debe poseer diferentes
permeabilidades a los gases a separar, es decir el factor de separacién debe ser diferente de
la unidad. Mientras mayor sea el valor del factor de separacién, mayor es la recuperacid y
la composicion tanto del componente permeable como de los componentes que son mei1os
permeables a la membrana; sin embargo, una mayor selectividad implica menor
permeabilidad de la membrana, es decir, existe menor flujo por unidad de 4drea de la
membrana y el proceso necesita una mayor superficie de contacto, siendo por consiguie ite
mas caro.

Es indudable que para este proceso la presion alta y la relacién de presiones juegan
un papel muy importante, dado que influyen directamente en la cantidad de eneriia
necesaria para la compresion del gas, asi como en el drea de membrana. Todo proceso con
membranas posee una presiébn o un rango de presiones altas (de alimentacién a la
membrana) en el cual el proceso presenta un 6ptimo econémico; sin embargo, en algur os
casos esta presion Optima puede ser mayor a la que puede soportar la membrana, y se
debera utilizar simplemente la presién mds alta posible.

Cada configuracién implica un diferente requerimiento de drea y de energia, que son
las variables principales del proceso. El objetivo de este capitulo es estudiar as
configuraciones aplicables cuando el producto es el permeado, para luego decidir cual es

t€cnica y econémicamente superior para una separacion dada.
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4.2 GENERALIDADES

Los procesos con membranas pueden tener como finalidad tanto el purificar el zas
que permea mas facilmente como al que no lo hace; en esto estriba la diferencia de que un
proceso con membranas sea a permeado 0 a retenido. A pesar de la similitud entre estos
procesos, existen diferencias notables entre ellos, razén por la cual serdan tratados »or
separado.

Es indudable que un proceso de separacion en el que se ven involucrados (los
componentes principales de costo que estdn interrelacionados, debe existir alguna
condicion Optima del proceso. Este es el caso del proceso con membranas, en el que la
presion y el drea estdn interrelacionados, por lo cual es de esperarse que exista una pres 6n
que minimice el costo de separacién, dado que a mayor presién menor drea requeridii y
menor costo de drea, pero a la vez mayor costo por energia; es de esta relacién de donde se
genera el compromiso entre los costos de drea y energia.

En la buisqueda de esta presion Optima se realizaron varias corridas numéricas cor la
configuraciéon de una membrana sin reciclo, la cual consideraremos éptima para cualquier
configuracion, tomando en cuenta que todas las configuraciones toman como base el
médulo simple.

Para configuraciones a permeado, se evalda el médulo simple para la mezcla de
oxigeno-nitrégeno del aire con fracciones de recuperacién entre 0.1 y 0.5, a diferenes
permeabilidades y factores de separacién. En la simulacién se buscd la presion a la cual el
costo de separacion es menor dada una composicién de permeado. Cada simulacién
corresponde a una permeabilidad y factor de separacién dados. Un ejemplo de .os

resultados obtenidos se presenta en la Tabla 4.1.
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Tabla 4.1 Bisqueda del 6ptimo para la presion de operacion para obtener oxigeno al 309>
en el permeado a partir de aire.

o Ph (atm) 0 Area (m”) HP Costo $/m’
4 8 0.500 1636 172 0.057
4 12 0.515 1080 186 0.054
4 15 0.525 860 193 0.054
4 20 0.530 620 218 0.056

Un procedimiento semejante se siguié para cada una de las permeabilidade: y

selectividades presentadas en la Tabla 4.2.

Tabla 4.2 Presion alta cuando el producto es el permeado.

Permeabilidad (Barrers) | Factor de separacién (o) | Presién alta (Ph) | Presion calc. (Ph )_
5 30 90 83 "

5 10 105 110 g
10 20 70 75 N
10 10 80 85 O
50 20 45 46 B
50 10 55 48 N
100 10 32 37 N
100 6 38 36 N
500 6 22 19 i
500 4 20 18 B
1000 4 13 14 B
1000 2 14 13 B
5000 3 6 7 R
5000 2 8 6 B
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Con los resultados presentados en la tabla, se buscé una ecuacién que relacion: la
presion alta con la permeabilidad del compuesto mds permeable y el factor de separacién

del otro compuesto. La ecuacion correlacionada es la siguiente.
Ph = exp ( 5.895 - 0.5027*InPr; - 0.191*0 + 0.043*In*Pr;* o) (h1)

Los resultados obtenidos con dicha ecuacién se presentan en la cuarta columna d: la
Tabla 4.2, de donde se puede ver que el error que presenta la ecuacién es moderado (menor
al 10%). Sin embargo, de la Tabla 4.1 se observa que las diferencias en el costo son
pequeiias en la cercania de la solucién. A partir de esta observacion podemos concluir jue

la Ecuacion 4.1 aporta resultados adecuados.

4.3 SIMULACION DEL PROCESO DE PERMEACION DE
GASES

Se consideraron como variables principales la recuperacién (), los requerimien:os
de compresién, la composicién de la alimentacién, la permeabilidad y la selectividad. Se
consideran tanto a la permeabilidad y a la selectividad como variables por la gran cantic ad
de membranas existentes. Sin embargo, existe una relacién entre estas variables: a maor
permeabilidad menor selectividad. La presién de alimentacién a cada membrana siempre se
calculé por la Ecuacién 4.1, es decir, depende de la permeabilidad y selectividad de la
membrana, razén por la cual esta variable se fij6 una vez seleccionada la membrana.

Cada configuracién posee dos caracteristicas que la hacen diferente a cualquier ot -a;
estas caracteristicas son la recuperacién lograda y la cantidad de compresién. En el preseiite
capitulo se simula el comportamiento de configuraciones de una, dos y tres membranas. I as
configuraciones de una membrana logran composiciones de permeado moderadas;  as
recuperaciones van de moderadas a bajas y emplean la menor cantidad de energia posible.
Las configuraciones de dos membranas aumentan la composicién del permeac o,

disminuyen la recuperacién y aumentan los requerimientos de energia de compresion. For
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su parte las configuraciones de tres membranas aumentan la composicién del componcnte

permeable a costa de una menor recuperacion y un mayor gasto de energfa.

4.4 CONFIGURACIONES DE UNA MEMBRANA

4.4.1 CONFIGURACION DE UNA MEMBRANA SIN RECICLO (1IMSR)

Se considera la configuracién mds importante cuando el producto es el permeido
por ser la base para entender el funcionamiento de las demds configuraciones. Un esquema
simplificado de esta configuracion se presenta en la Figura 4.1 las corrientes A, B, C v D
representan la alimentacion, la alimentacién una vez comprimida, el gas retenido y el as
permeado respectivamente.

Es importante comparar los resultados experimentales de la permeacién de gases
con los generados por el programa; para hacer esta comparacién se tomaron los resultailos
de Majumdar e al. (1987) para una membrana de goma de silicén con permeabilidales
efectivas de 506 Barrers para el oxigeno y de 245 Barrers para el nitrégeno; con un factor
de separacién o = 2.065, trabajando con una presién de vacio en la cdmara de permeado de
0.0125 atm y a la presién de 1 atm en la alimentacién; lo cual implica una relacién de
presiones de 80. Los resultados se presentan en la Figura 4.2. Se puede apreciar que el
patron de flujo utilizado es adecuado a bajas recuperaciones, dado que el error generado es
pequefio. Para una recuperacion de 0.5 el error entre el valor experimental y el calculado es

de 9%.

"D
Figura 4.1 Configuracién de una membrana sin reciclo (1IMSR).
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Figura 4.2 Comparacién entre valores experimentales reportados y valores calculados por
medio del modelo de mezclado perfecto.

Una de las variables mds importantes en esta configuracién es la diferencia de
presiones entre la cdmara de permeado y la cdmara de retenido (PR). La Figura 4.3 muestra
la dependencia del 4drea adimensional de membrana a diferentes presiones, mantenier do
constante la composicién del permeado. Cuando se mantiene constante la composicién iel
gas mas permeable en el permeado, la recuperacién cambia conforme cambia la pres: 6n
alta. Se presenta un mdximo a una presién de aproximadamente 5 atm, a cualquier
permeabilidad, factor de separacién y composicién de la alimentacién. Se muestran en la
figura los resultados con las membranas de policarbonato y silicén para la separacion de

O2/N; del aire y de una membrana de poliamida para la separacién de CO,/CH, de biogas.
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Figura 4.3 Comportamiento del drea de separacién a diferentes presiones de trabajo par:.
tres membranas diferentes, manteniendo la presién baja constante (Pl=1 atm).

Se puede observar también como practicamente no se puede reconocer entre una line 1 y
otra, a pesar de que representan a diferentes membranas y que fueron aplicadas a diferentes
separaciones.

La Figura 4.4 muestra la dependencia de la presién alta con la composicién del jzas
permeado a una recuperacién (8) constante. Se observa como a la presién de 30 atm
aproximadamente, se tiene un mdximo en la composicién del permeado. Sin embargo, esta
presién no es comun a todas las membranas, sino que depende de la permeabilidad. La
Figura 4.4 se genero a partir de una membrana con una permeabilidad de 4553 Barrers piira
el COz y un factor de separacién de 3.37 con respecto al CHy; sin embargo, para vna
membrana con permeabilidad de 40 Barrers y con o; = 30, se encontrd un comportamierito
similar pero para una presién alta de 100 atm. Maximos similares han sido ya reportacos

por Pietersen (1993).
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Figura 4.4 Dependencia de la composicién del permeado con la presién de trabajo

manteniendo la presién baja en latm (Pl=1).

La principal ventaja de aumentar la presién de alimentacién a la membrana hast:. el

valor calculado por la Ecuacién 4.1 es econémica. Un aumento en la presién alta disminiye

los requerimientos de drea, aunque aumenta el requerimiento de energia de compresién. El

efecto global en el costo de separacién del drea de separacién es mayor al de la energi a

permeabilidades bajas, mientras que a permeabilidades altas dicho efecto se invierte. Jn

ejemplo de la ventaja econémica de aumentar la presién de operacién se muestra en las

Tablas 4.3 a 4.5, en las que se compara entre dos procesos para la separacién de oxigeno el

aire usando una membrana de policarbonato.
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Tabla 4.3 Resumen del proceso de permeacion de gases usando una membrana de
policarbonato para la obtencién de oxigeno a partir del aire. Presién alta de 20 atm.

Corriente A B C D
% mol O, 21.0 21.0 16.1 45.0
% mol N, 79.0 79.0 83.9 55.0
Razén de Flujo 1 1 0.83 0.17
Presion (atm) 1 20 20 1

Tabla 4.4 Resumen del proceso de permeacion de gases usando una membrana de
policarbonato para la obtencién de oxigeno a partir del aire. Presién alta de 75 atm.

Corriente A B & D
% mol O, 21.0 21.0 15.3 45.0
% mol N, 79.0 79.0 84.7 55.0
Razén de Flujo 1 1 0.81 0.19
Presion (atm) 1 Vi) 75 1
Tabla 4.5 Comparacién entre los procesos de separacién a diferentes presiones.
Relacién Area Kw/h Inversién Total | Costo (US$/r1’)
Caso I 1.00 1.00 1.00 0.685
Caso I 0.30 0.75 0.36 0.245

Para todas las configuraciones, lo que mds interesa en este trabajo es el

comportamiento del costo con respecto a la composicién de salida del gas. La Figura 4.5

presenta el comportamiento del costo de separacién para las membranas de silicén y de

policarbonato (PPO) con respecto a composicién de oxigeno a partir del aire. Estas curas

seran llamadas en lo sucesivo curvas de permeado. Las condiciones de operacién para la

membrana de silicén son Pr; = 933 Barrers, 0 = 2.12, Ph = 14 atm y Pl = 1 atm, mient-as

que para la membrana de policarbonato son Pr; = 16.8 Barrers, o = 4.8, Ph = 76.5 atm y

Pl = 1 atm. En lo sucesivo, a menos que se especifique otra condicién, la presién baja se

tomard como una atmésfera.
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Figura 4.5 Comportamiento del costo unitario para la separacién de oxigeno del aire
utilizando diferentes membranas.

4.4.2 CONFIGURACION DE UNA MEMBRANA CON RECICLO DEL
PERMEADO (1IMCRP)

Esta configuracién ha recibido bastante atencién en la bibliografia abierta sobre el
tema (Majumdar ez al., 1987; Li et al., 1992). Sin embargo, poco se ha dicho de su bija
rentabilidad como proceso productivo, dado que la corriente que se recicla es una fraccién
de la corriente de producto, lo cual encarece el proceso de separacién. La Figura <16

muestra un esquema simplificado de esta configuracion.
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Figura 4.6 Configuracién de una membrana con reciclo de permeado (IMCRP)

La composicion del producto obtenido mejora conforme se recicla una mayor
fraccién (¢), siendo mucho més sensible la ganancia en composicién de producto, conforme
el factor de separacién aumenta. La Figura 4.7 presenta la ganancia en composicién a
diferentes fracciones recirculadas variando la recuperacion y para diferentes valores de
factor de separacion. De la figura se puede observar un ligero méximo a la recuperacién (9)
de 0.1, lo cual concuerda con resultados experimentales que reportan un maximo para un
valor de 0.2 (Majumdar et al, 1987). Sin embargo, cualquier ganancia en composic 6n
resulta pequefia dado el impacto econémico en el proceso de recircular una fraccién el
producto. En la Figura 4.8 se presenta el costo de separacién manteniendo un factor de
separacion constante y variando la fraccién recirculada. Se utiliza una membrana de
policarbonato (PPO) a una presién de alimentacién de 76.5 atm. Inspeccion de esta figira
indica que esta configuraciéon no es rentable econémicamente. Se recomienda que esta

configuracién no sea empleada bajo ninguna circunstancia.
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Figura 4.7 Efecto de la recuperacion, la selectividad y la fraccién recirculada sobre la
composicién del gas permeado.

El comportamiento asintético que presenta para esta configuracidén el costo de
separacién como funcién de la fraccién recirculada puede entenderse mejor si se recuerda
que los valores reportados corresponden a costos unitarios. Al recircular una parte el
permeado se estd disminuyendo la cantidad de producto y se aumentan los requerimien os
de drea y energia. En otras palabras la inversién aumenta y el producto disminuye, de ahi el
comportamiento asint6tico del costo unitario de separacién. Ademds, el costo es maor

conforme mas fraccion es recirculada.
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Figura 4.8 Efecto global de la recirculacién sobre el costo de separacién; las
recirculaciones se variaron del 30 al 90%.

4.4.3 CONFIGURACION DE UNA MEMBRANA CON DESVIO A
PERMEADO (1IMCDP)

Esta configuracién es adecuada cuando la composicion del permeado no se requi:re
a alta pureza. Para este caso se tiene la ventaja de poder disminuir la cantidad de ;ias
alimentado a la membrana y por consiguiente reducir la cantidad de drea y enerzia

necesarias para la separacion. La Figura 4.9 presenta un diagrama simplificado del proceso.
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Fig. 4.9 Configuracién de una membrana con desvio a permeado (1IMCDP)

Una parte de la alimentacion se desvia a la corriente de producto, aumentando asi su flujo,
pero diminuyendo su composicién. Es esta disminucién en la composicién del gas nids
permeable la que hace que la fraccién desviada deba ser de baja a moderada y que la
recuperacion (0) sea baja. A partir de los resultados obtenidos al simular el proceso se
observé que esta configuracion es superior a la de IMSR cuando el factor de separacion es
mayor a 3 y la permeabilidad es menor a 100 Barrers. El comportamiento anterior puede ser
explicado tomando en cuenta que una parte de la alimentacién se desvia al permeado, por 1o
que con un factor de separacién pequefio, lo tinico que se lograrfa en el permeado serfa un
producto de baja composicién. En cuanto al comportamiento con respecto a la
permeabilidad de la membrana, a menor permeabilidad aumenta el drea, por lo que un
incremento en el flujo de producto, puede disminuir notablemente el costo unitario el
producto. Las Tablas 4.6 a 4.8 comparan un proceso con recirculacién para una membrz na
de PPO y un proceso sin recirculacién para una membrana de silicén para producir oxigeno
al 32% a partir de aire. Las condiciones de operacion son las mismas que las utilizadas pira

generar la Figura 4.5.

54



Tabla 4.6 Resultados de la simulacién para la configuracion de 1MSR utilizando tna
membrana de silicén para la obtencién de oxigeno al 32% en el permeado a partir de aire

Corriente A B C D
% mol O, 0.21 0.21 0.164 0.320
% mol N, 0.79 0.79 0.836 0.680
Flujo 1 1 0.855 0.145
P (atm) 1.0 14.5 14.5 1.0

Tabla 4.7 Resultados de la simulacién para la configuracién de IMCDP para una
membrana de PPO para obtener oxigeno al 32% a partir de aire.

Corriente A B C D E |
% mol O, 0.21 0.21 0.128 0.320 021 |
% mol N 0.79 0.79 0.872 0.680 079 |
Flujo 1 0.817 0.572 0.428 0.183 |
P (atm) 1.0 76.5 76.5 1.0 1.0 |
Tabla 4.8 Comparacién entre los procesos de IMSR y IMCDP
Relacién Area Energia Re (%) Inversion | Costo (EBIHZ
Casol 1.00 1.00 22.8 1.00 0.185 |
Caso II 32.5 1.38 64.8 3.40 0.145 |

La principal ventaja de esta configuracion proviene de la disminucion de o0s
requerimientos de 4rea y energia para lograr la separacién. Sin embargo, en este arreglo se
adiciona una variable mds, que es la fraccion de flujo desviada. Para este arreglo a 1na
recuperacién () constante, la composicién del producto disminuye conforme aumenta la
fraccion desviada, pero aumenta el rendimiento del gas mds permeable.

La Figura 4.10 muestra el rendimiento (1.1) cuando se mantiene una recuperacion
constante a diferentes composiciones del gas permeado. La Figura 4.11 muestra el
comportamiento del costo del producto para diferentes composiciones, mantenierdo
constante la recuperacién y variando la fraccién desviada. Inspeccion de la Figura 4.11
revela que la composicién del producto disminuye conforme aumenta el valor de 0, pero a
su vez disminuye el costo, por lo cual se debe buscar el valor mayor de 6 que satisfaga 0s
requerimientos del producto. Es importante observar que la configuracion de IMSR es el

limite superior de la configuracién 1MCDP, cuando el flujo de gas desviado es cero.
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Figura 4.10 Efecto de la fraccién permeada sobre el porcentaje de rendimiento de
recuperacién de oxigeno a diferentes composiciones en el permeado
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Figura 4.11 Comportamiento del costo unitario en funcion de la composicién mantenien lo
constante la recuperacién a diferentes fracciones desviadas.
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44.4 CONFIGURACION DE UNA MEMBRANA CON VACIO EN EL
PERMEADO (1IMCVP)

Todas las configuraciones anteriores utilizan compresién del gas alimentado piira
lograr la relacién de presiones deseada. Se puede lograr la misma relacién creando vacio en
la cdmara de permeado y, en caso de ser necesario, comprimiendo aunque en meror
medida, el gas de alimentacién. Para generar el vacio requerido se hace uso de eyectorss.
Un eyector consiste esencialmente de una tobera que descarga vapor a alta velocidac a
través de una camara de succién conectada al equipo donde se genera el vacio. El vapor
succiona al gas y se mezclan. A la salida del equipo la separacién entre la mezcla gaseos1y
el vapor se simplifica, dado que el vapor se condensa.

Perry et al. (1986) describen un procedimiento estandarizado para calcular la
cantidad de vapor necesario y el drea del eyector para relaciones de vacio de hasta 0.1 atm
(lo cual no es un vacio muy grande). Sin embargo, considerando que el 4rea es una funcion
directa de la presién alta, mantener la alimentacion a la presién atmosférica es inadecuailo,
por lo cual se recurre, a una compresioén de la alimentacién hasta el punto en que se logre la
relacién de presiones deseada. De esta forma se evita tener requerimientos altos de drea de

membrana, teniendo a la vez requerimientos menores de energia.

D

Figura 4.12 Diagrama simplificado de la configuracién de una membrana a vacio (IMCVP)
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La Figura 4.12 muestra el diagrama de una membrana con vacio en el permeario.
Esta configuracién puede trabajar con eyectores, 0 con compresores y eyectores. Esto es
conveniente dado que un eyector es de uno a dos ordenes de magnitud mds barato que un
compresor y no consume energia eléctrica. Cuando la relacién de presiones es mayor a 10,
se necesitan al mismo tiempo compresores y eyectores, generdndose un vacio de 0.1 atm en
la cdmara de permeado. Al utilizar esta configuracién, es importante saber cuan.os
eyectores se necesitan en paralelo para manejar el flujo de permeado, su tamafio y la
cantidad de vapor necesario. De la simulacién se observé que la configuracién es adecu:da
para membranas con una permeabilidad de 100 Barrers o mayor. A pesar de que .0s
requerimientos de energfa y la inversién son menores, los requerimientos de drea fon
mucho mayores. Por esta razén pocas membranas presentan ventajas para esta
configuracién sobre otras configuraciones. La Figura 4.13 presenta las curvas de permezdo
para las configuraciones IMSR y IMCVP para una membrana de silicon. En la figura se
observa que existe un intervalo en el que la configuracién a vacio es competitiva. :5in

embargo, dicho intervalo se reduce para membranas menos selectivas y menos permeables.

0.6 T =
/
0.5 / s
IMSR /
0.4 |- -
%é 0.3 /
Se

0.0 ] e ! | [
0.42 Q.44 0.46 0.48 0.350 0.52 0.54 0.56

Fraccién Mol de CO, en el permeado

Figura 4.13 Configuraciones de IMSR y IMCVP para la separacién de CO, de Biogas
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4.5 CONFIGURACIONES DE DOS MEMBRANAS

Las configuraciones con dos membranas analizadas fueron: la configuracién de cos
membranas a permeado sin reciclo y la configuracion de dos membranas a permeado con
reciclo del segundo retenido. Ambas configuraciones ya han sido reportadas (Spillmin,
1988; Spillman, 1995; Pietersen, 1993) y ofrecen varias ventajas sobre las configuracionies
de una sola membrana. La ventaja principal es que el producto posee una composicion
substancialmente mayor que para las configuraciones de una sola membrana, dado que se
vuelve a separar la fraccién permeada en la primera etapa, con lo cual la composicion de la
alimentacién a la segunda membrana es mayor que a la primera. Ademds, el flujo manejedo
en el segundo equipo es menor, requiriendo menor drea. Las desventajas son que el
producto obtenido es cominmente menor que en las configuraciones de una membrani y

que se necesita de recompresion de la alimentacién a la segunda membrana.

4.5.1 CONFIGURACION DE DOS MEMBRANAS A PERMEADO SIN
RECIRCULACION (ZMPSR)

En esta configuracién se procede a permear dos veces al gas, aunque es similar 2 la
configuracién 1IMSR. En esta configuracion el producto se vuelve a separar, para obtener
un gas mds puro en el componente deseado. Dado que no existen recirculaciones, esta
configuracion es esencialmente la unién de dos membranas en configuracién 1IMSR, dor de
el permeado uno es la alimentacion a la membrana dos. La Figura 4.14 muestra un

diagrama del proceso.

A B C

Figura 4.14 Representacion de la configuracion 2ZMPSR.
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Visualizando esta configuracién como la unién de dos IMSR, se puede suponer ¢ ue
la presién 6ptima serd la misma para las dos membranas. Sin embargo, al adicionar ctra
variable, la fraccién recuperada dos (8,), la fraccion separada en cada unidad puede
optimizarse de manera que se obtenga un producto de cierta pureza y a un costo minino.
Para esta configuracién se tiene que la recuperacion total es producto de 8;* 6,. Existe el
compromiso de que los productos mds puros se obtienen manteniendo en valores bajos el
producto 6% 6;,. La Figura 4.15 muestra la dependencia de la composicion del jas
permeado con la recuperaciéon del segundo permeador, manteniendo constante la
recuperacion del primero. Se puede observar en la figura como existen combinaciones de
;v 6, que resultan en una misma composicién del producto; sin embargo, s6lo una de ellas
corresponde al menor costo de separacién. Se puede observar también como una 8; pequefia
mejora la pureza, aunque esto encarece el proceso, puesto que €l producto total seria v na

fraccién muy pequefia de la alimentacion original.

0.46 . |
Q
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0.34 L ' ' |
0.0 0.1 02 0.3 O./l O,b 0.6

Recuperacién del segundo separador (87)

Figura 4.15 Composicién de oxigeno a diferentes 6 segundo permeador, manteniendo a
0, constante, para la separacion de O, a partir del aire usando una membrana de silicén.

60



La Figura 4.16 muestra los costos de separacién a diferentes recuperacior es
iniciales. Se puede apreciar que existe un amplio rango de composiciones que comparien
una diferente 0 inicial. Sin embargo, de la simulacién se encontré que para 6, entre 0.2 'y 0.3
se minimiza el costo unitario del producto. Esta tendencia implica que el segundo
permeador recibe de un 20 a un 30% de la alimentaci6n original y es de 10 a 3 veces mds
pequefio que el permeador uno. El tamafio del segundo compresor es también mds pequefio

que el primero y el flujo de producto es de un 2 a un 15% de la alimentacién original.

6,=02

Costo
(USD/m?)
O
|

0.0 L 1 I
0.34 0.36 0.358 0.40 0.12 0.44 0.46

Fraccion Mol de Oy

Figura 4.16 Costo como funcién de la composicion final manteniendo 6, constante, para la
separacioén O, del aire usando una membrana de silicon.
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4.5.2 CONFIGURACION DE DOS MEMBRANAS A PERMEADO CON
RECIRCULACION (2MPCR)

La finalidad de esta configuracién es aumentar la composicién del producto y haer
més rentable el proceso de separacién de gases con membranas que la configuracion sin
recirculacién. Para lograr esto se utiliza la corriente del segundo retenido, siempre y cuar do
la composicién de éste sea mayor a la de la alimentacién; la composicion del retenido cos
es mayor a la de la alimentacién hasta valores de OroraL de 0.2 a 0.3, dependiendo de la
selectividad de la membrana. En principio, esta configuracién adiciona tanto gastos por 4 ea
como por energia al proceso, pero por otro lado aumenta la cantidad de producto y su
composicién. En términos del costo unitario, a pesar de ser mayor el costo de capital y el de
operacién a la configuracion sin reciclo, esta combinacién de factores hace mds rentable el
proceso con recirculacién tanto a permeabilidades altas como bajas. De la simulacion se
encontré que esta mejora es mas notable conforme las selectividades de la membrana son
mayores. Es importante mencionar que a presiones menores que las optimas (Ecuacion 4.1),
esta configuracion no disminuye el costo de separacion, sobre todo a permeabilidades bajas.

La Figura 4.16 presenta un diagrama del proceso.

Figura 4.17 Representacion esquematica de la configuracién 2MPCR.
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Las Tablas 4.9 a 4.11 comparan, basdndose en la separacion de oxigeno del aire, as
configuraciones de 2MPSR y 2MPCR para membranas de PPO. Se puede observar qu: a
pesar de que la inversién es mayor para el caso en el que se recicla la corriente del retenido
dos, también la recuperacién aumenta, lo cual tiende a hacer que el proceso tea

globalmente mds econémico que su contraparte sin reciclo.

Tabla 4.9 Resumen del proceso de permeacion para la configuracién de 2ZMPSR usando
membranas de PPO para la separacién de oxigeno del aire',

Corriente A B & D E F
%Mol O, 0.210 0.210 0.151 0.447 0.337 0.700 |
%Mol N, 0.790 0.790 0.849 0.553 0.663 0.300 |
Flujo (Adim.)|  1.00 1.00 0.80 0.20 0.14 0.06 |
Ph. (atm) 1.0 76.5 76.5 76.5 76.5 1.0 |

Tabla 4.10 Resumen del proceso de permeacién para la configuracién de 2MPCR usandc
una membranas de PPO para la separacion de oxigeno del aire.

Corriente A B C D E F |
%Mol O, 0.210 0.210 0.147 0.493 0.333 0.700 |
%Mol N, 0.790 0.790 0.853 0.507 0.667 0.300 |
Flujo (Adim.)[  1.00 1.00 0.886 0.379 0.266 0.114 |
Ph. (atm) 1.0 76.5 76.5 76.5 76.5 1.0 |

Tabla4.11 Comparacién entre los procesos de 2MPSR y 2MPCR usando como base el
area, energia e inversion de la configuracion 2ZMPCR

Caso Area KW Inv. Total Rc (%) Costo ($/m”)
2MPSR 0.523 0.869 0.669 20.1 1.298
2MPCR 1.000 1.000 1.000 34.8 0.957

1 . i
Las corrientes se definen en la Figura 4.17
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La Figura 4.18 muestra el efecto de la recirculacién sobre la composicion iel
producto y su costo para las membranas de silicén y PPO. Se observa que para ambas
membranas el efecto de la recirculacién es positivo tanto en la ganancia en composic. 6n
como en la disminucién del costo. De las simulaciones se encontré que a mayores factores
de separacion, la ventaja de esta configuracién aumenta. Se puede observar en la figura c ue
las curvas tienden al mismo punto. Dicho punto es aquel en el que la composicion el

segundo retenido es igual o menor a la composicién del gas en la alimentacion.

Costo
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Fraccién Mol de O,

Figura 4.18 Comparacién de costos entre los procesos 2MPSR y 2MPCR para membran: s

de silicén y PPO. Para la separacién de O, del aire y para 6, = 0.3.
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4.6 CONFIGURACIONES CON TRES MEMBRANAS.

Las configuraciones de tres membranas aumentan la composicion del gas permezdo
a costa de una menor recuperacién. Una vez mds se simularon los procesos con y sin
recirculacién. Los resultados indicaron que la recirculacion influye positivamente en la

separacion, resultando en la opcién mds econdmica para productos de mayor pureza.

4.6.1 CONFIGURACION DE TRES MEMBRANAS A PERMEADO SIN
RECICLO (3MPSR)

Este arreglo purifica aiin més el producto sacrificando la recuperacién del mismo. El
proceso consiste en juntar tres médulos de 1IMSR y conectarlos, siendo el permeado el
primero la alimentacién al segundo permeador, y el permeado de éste la alimentacidn (lel

tercero. La Figura 4.18 muestra un diagrama simplificado de este proceso.

Figura 4.19 Diagrama simplificado del proceso de permeacién de gases utilizando la
configuracién de tres membranas a permeado sin recirculacion (3MPSR).
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Dada la amplia gama de valores que pueden adoptar las recuperaciones de c:da
permeador (0) para obtener el producto final, se seleccionaron valores de 6;, 6,y 05 de
acuerdo a la selectividad de la membrana; asi los valores de 8; varfan de [0.2—-04] o de
[0.3—05], y los de 8, y 05 entre [0.2—05]. Por lo tanto 8roraL puede variar desde 0.003 a
0.125, de manera que existen varias combinaciones que resultan en el mismo valor de
OroraL . También existen distintas combinaciones que pueden generar la misma pureza lel
producto, pero con diferencias en costos. Comiinmente el costo menor result para la
configuracién que posea la 6; mayor, por ser la que resulta en una mayor cantidad de
producto. Es también importante el sefialar que esta configuracion puede resultar en 1na
inversion total menor que las configuraciones de dos membranas, a pesar de que se afn:de
una etapa de compresién. Sin embargo, una menor recuperaciéon y menor inversion son
adecuadas siempre y cuando la recuperacion global no sea demasiado pequefia. En el lim te,
si la recuperacién tiende a cero, el costo tiende a infinito. En contraste con las
configuraciones de dos membranas, el andlisis de las tendencias se complica porque si p ira
dos membranas se generé una curva para cada valor de 0, para tres membranas se debe
generar una curva por cada combinacién de 8; y 0, que se desee analizar. En las Tablas
4.12 a 4.14 se hace la comparacién entre un proceso de tres membranas y otro de dos con
recirculacion para la separacion de oxigeno del aire. De la Tabla 4.14 se puede observar cue
el proceso con tres membranas es mds econdmico que el de dos membranas con
recirculacion para la composicién estudiada. Este comportamiento se debe a los meno es

requerimientos de drea y energia, ya que la recuperacion es menor.
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Tabla 4.12 Resultados de la separacién de aire para obtener oxigeno al 80%, utilizando I
configuracién de dos membranas a permeado con recirculacién usando membranas de PP Qi

Corriente A B C E F
%Mol O, 0.210 0.210 0.171 0.487 0.454 0.800 |
%Mol N, 0.790 0.790 0.829 0.513 0.546 0200 |
Flujo (Adim.)|  1.000 1.00 0.937 0.625 0.562 0.062 |
Ph (atm) 1.0 76.5 76.5 76.5 76.5 1.0 |

Tabla 4.13 Resultados de la separacidn de aire para obtener oxigeno al 80%, utilizando li.
configuracién de tres membranas a permeado sin recirculacién usando membranas de PPO.

Corriente A C D E F H G
%Mol O, | 0210 | 0.151 | 0447 | 0267 | 0.627 | 0457 | 0.800 |
%MolN, | 0790 | 0849 | 0553 | 0.733 | 0373 | 0543 | 0200 |
Flujo (Adim.)| 1.000 | 0.800 | 0200 | 0.100 | 0.100 | 0.050 | 0.050 |
Ph (atm) 1.0 76.5 76.5 76.5 76.5 76.5 1.0 |

Tabla 4.14 Comparacién entre los procesos de ZMPCR y 3MPSR usando como base el
drea, energia e inversién de la configuracién 3MPSR.

Caso Area KW Inv. Total % Rec. Costo ($/r7)
2MPCR 2.138 1.248 1.479 23.6 2.150
3MPSR 1.000 1.000 1.000 18.9 1.915

? Las corrientes se definen en la Figura 4.19
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4.6.2 CONFIGURACION DE TRES MEMBRANAS A PERMEADO CON
RECIRCULACION (3MPCR)

La Figura 4.20 muestra la configuracion estudiada de tres membranas a permezdo
con recirculacién. El rango de valores utilizados para el factor de separacién 6 para cida
etapa son los mismos que los considerados para la configuracién 3MPSR. La diferen:ia
mds grande entre esta configuracién y aquella que no recicla se encuentra en la cantic ad
recuperada, la cual aumenta considerablemente en todos los casos. Este aumento en la
recuperacién se refleja en los costos unitarios de la separacion, los cuales son menores cue
la configuracién de 3MPSR. A pesar de que la configuracion implica una mayor drea de
separacién, no requiere una mayor energia, puesto que las corrientes recirculadas ya se
encuentran a una presién alta y el aumento en el costo es desplazado por la canticad

recuperada, resultando en un menor costo unitario.

e [ D E @

Figura 4.20 Representacion esquemdtica de la configuracién de tres membranas con
recirculaciones a permeado (3MPCR).
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La Figura 4.21 presenta los costos correspondientes a las configuraciones analizaclas

para tres membranas a permeado. Se observa como la configuracién con reciclo es nias

atractiva econémicamente tanto por el aumento en composicién de producto como por :us

CcOStos menores.
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Figura 4.21 Comparaci6n entre los procesos con tres membranas (3MPSR y 3MPCR) para
la membrana de policarbonato al separar oxigeno del aire.
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4.7 CONCLUSIONES

Desde un punto de vista global interesa conocer cuales son las configuraciones nmis
adecuadas para lograr una separacién dada. Una forma de realizar esta globalizacion es
acoplando las curvas de permeado para una permeabilidad y un factor de separacion dads.
Una vez aclopadas las curvas, se debe buscar una relacién del costo de separacion en
funcién de la permeabilidad, el factor de separacién y la composicién. La Figura 422
presenta las curvas de permeado acopladas para una membrana de PPO para la separacion
de oxigeno del aire. Del andlisis de estas curvas también se pueden obtener resultacos

generales acerca de los limites de aplicacion de cada configuracion.
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Figura 4.22 Costos para la membrana de PPO para la separacién de oxigeno a partir de
aire con una Presién alta de 76.5 atm.
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La configuracién adecuada para una separacién depende de la composicion deseada del
producto. Las configuraciones que presentan menores costos de separacion son las de
IMCDP, 1IMSR, 2MPCR y 3MPCR. Es importante notar que existe una composicion tal en
que los costos de separacién de dos diferentes configuraciones se igualan, es decir, las
curvas de costo se cruzan, por lo que es importante escoger adecuadamente la mecjor
configuracién a utilizar. En el caso de que la separacion deseada se encuentre en la cercania
de los puntos de cruce, se deberd escoger la configuracion que de mayor flexibilidad de

operacion.
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CAPITULO 5

ARREGLOS DEL PROCESO CUANDO EL
PRODUCTO DESEADO ESTA EN EL RETENIDO

Las configuraciones en las que el gas deseado se encuentra en el retenido merece1 un
trato aparte al dado a las configuraciones a permeado, pues a pesar de sus similitudes existen
diferencias notables entre ellas. La primera diferencia es que los valores de la recupera:ién
(6 = P/F) que se requieren son mayores y en consecuencia también lo es el drea requerida jara
la separacion. Para compensar un poco la necesidad de una mayor drea de separaciér, la
presion de alimentacién tiende a ser mayor que para las configuraciones a permeado.

El presente capitulo analiza simulaciones referentes a cinco configuraciones para el
caso en que el o los componentes deseados son los retenidos por la membrana. Se analizan dos
configuraciones con una membrana, otras dos para dos membranas y, por dltimo, una
configuracién de tres membranas. El nimero de configuraciones analizadas es reducido delido
a que las principales aplicaciones existentes de membranas son para cuando el prodiicto
principal es el gas mds permeable. Ademds, resultados obtenidos de simular la configuracién
de dos membranas a retenido con recirculacién sugieren que la recirculacién no introcuce
beneficios a la separacién; dados estos resultados, se opté por no simular configuracion:s a

retenido con recirculacidn.
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5.1 GENERALIDADES

Cuando el objetivo de la separacién es concentrar el gas menos permeable, es decir,
aquel al que la membrana no es selectivo, el proceso de separacion de gases estd orientaclo al
retenido. En general, los procesos a retenido necesitan de una mayor drea de separacién qu: los
procesos a permeado, asi como una mayor compresion de la alimentacién.

Es importante destacar que existe un fuerte compromiso en los procesos a reteido
entre la caida de presion a través de la membrana y el 4rea requerida. El separar los
compuestos menos permeables implica una fraccién de recuperacién alta, lo cual a su vez hace
que la presién Optima aumente. Para encontrar dicha presién se simula el procesc de
separacion con la configuracién de una membrana sin reciclo, para valores de 8 entre 0.3 y 0.7.
Se evita trabajar con valores mds cercanos a la unidad, dado que en el limite de 6 = 1 imylica
que no existe producto en el lado del retenido, ademds de que a valores de © mayores se
incurre en errores numéricos notables, dado que se sobrestima el drea de separa:ién
(Rautenbach et al., 1989). Los valores de las presiones optimas econémicas para difereates
membranas se presentan en la Tabla 5.1. Al igual que los resultados presentados )ara
permeado, los valores reportados son el resumen de la simulacién para cada membrana; se
manipul6 la presién de manera que el costo global del proceso fuera el menor posible. La

mezcla de gases con la que se realiz6 la simulacién fue CHy-CO, (70/30 % mol).
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Tabla 5.1 Presiones altas 6ptimas en la cdmara del retenido cuando el producto son los jases

menos permeables.

Permeabilidad Factor de P. Alta (Ph) P. Alta (Ph,) % Eror
(Barrers) Separacién (o) Real (atm) Ecuacién 5.1 (atm)
5 30 110 101 8.2
5 10 125 139 -11.2
10 20 110 114 -3.€
10 10 120 124 -3.3
50 18 95 107 -12.0
50 10 102 96 59
100 10 90 86 4.4
100 6 95 77 18.6
500 6 55 52 54
500 4 43 45 -4.6
1000 4 31 36 -16.]
1000 3 35 33 5.7

Con los anteriores resultados se buscé una ecuacién que correlacionara la presién alta
6ptima de trabajo con la permeabilidad y el factor de separacién. La ecuacién que se enccntr

fue la siguiente:

Ph = exp (6.157 - 0.4885*In(Pr;) - 0.3037*0 + 0.1033*In(Pr;)* o> (5.1)

De la Tabla 5.1 se pueden notar que los errores generados por la Ecuacién 5.1 son
siempre menores al 20%. El conjunto de variables necesarias para la simulacién del proceso
que permanecen fijas para generar resultados por medio de la simulacién son: El espesor ce la
membrana (I ) en 2.5 pm; 10 gmolfs de flujo de alimentacién (fmol); el costo unitaric: de
membrana (CU) 100 $/m’; el periodo de vida itil de membrana (Pe) 3 afios; y 35 °C para la
temperatura de separacién. La seleccién de estos valores se hizo sobre la base de las

consideraciones hechas en el Capitulo 3.
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Una vez hecha la seleccion de los valores de las variables que permanecerin fijes, se
dejan como pardmetros la permeabilidad y la selectividad. Las variables de disefio, que son el
factor de separacion global 6roraL y la presién de alimentacién, se seleccionan de maner:. que
minimizen el costo de separacién. Es importante mencionar que el tipo de gases a separzr asi
como su composicién son también factores de andlisis. Para la simulacién de los proce:os a

retenido se utilizan las presiones altas calculadas por la Ecuacién 5.1.

5.2 CONFIGURACIONES DE UNA MEMBRANA

5.2.1 CONFIGURACION DE UNA MEMBRANA SIN RECICLO (1IMSR)

La Figura 5.1 muestra el proceso de separacién. Esta configuracion es apropiada para
cuando el producto deseado estd tanto en el permeado como en el retenido. Para este caso las
variaciones en composicion y en recuperacién son menores que para cuando el producto s el
permeado, por lo tanto los valores de 8 simulados son moderados. A partir de los catos
generados por la simulacién se puede concluir que los costos de separacién van de moder.idos
a altos y que las recuperaciones son altas, mientras que la composicién del product) se

enriquece poco.
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D

Figura5.1 Esquema de la separacién IMSR cuando el producto es el gas retenido.
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Una ventaja de los procesos a retenido es que el producto se encuentra a alta pre:ii6n,
ya que es comun requerir el gas a presion. De no ser asi, se puede utilizar la energia de cicha
corriente en alguna otra parte del proceso. Dado que la presién de alimentacién necesaria para
las configuraciones a retenido es mayor que la requerida cuando el producto es el permead», se
podria esperar que disminuyera el costo total del producto. Sin embargo, dados los :ltos
valores necesarios de 0, los requerimientos de drea son grandes, disminuyendo el efecto (le la
presion. Las Tabla 5.2 presenta un resumen del proceso de permeacién de gases utilizando una
membrana de policarbonato a una presién alta de 40 atm. La Tabla 5.3 resume el proces> de
permeacion para una presién alta de 110 atm. Los procesos se comparan en la Tabla 5.4 donde

se puede observar que el proceso a mayor presion se ve favorecido.

Tabla 5.2 Resumen del proceso de permeacién de gases usando una membrana de
policarbonato para la obtencién de nitrégeno del aire. Presién alta de 40 atm (Caso I).

Corriente A B C D
% Mol N, 0.79 0.79 0.90 0.68
% Mol O, 0.21 0.21 0.10 0.32
Razén de flujo 1 1 0.49 0.51
Ph (atm) 1.0 40.0 40.0 1.0

Tabla 5.3 Resumen del proceso de permeacién de gases usando una membrana de
policarbonato para la obtencidn de nitrégeno del aire. Presion alta de 110 atm (Caso II).

Corriente A B C D
% Mol N, 0.79 0.79 0.90 0.68
% Mol O, 0.21 0.21 0.10 0.32
Razén de flujo 1 1 0.47 0.53
Ph (atm) 1.0 110.0 110.0 1.0

Tabla 5.4 Comparaci6n entre los procesos descritos en las Tablas 5.2 y 5.3

Relacién Area Energia % Rec. Costo ($/m’) | Inv. Total
Caso 1 1.00 1.00 558 0.285 1.00
Caso I 0.36 1.31 53.5 0.160 0.47
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La Figura 5.2 muestra el comportamiento de la curva de producto para esta
configuracion. Puede observarse que el aumento en la composicién es moderado y que el zosto
de separacién aumenta considerablemente en un rango pequefio de composiciones. Este

comportamiento es tipico de procesos a retenido con una membrana.

C'B T T T

IMSR

COSTO (US$/m?>)
O
1N
]
|

0.0 I L | i
0.86 0.88 0.90 9:92

Fraccién Mol (N,)

Figura 5.2 Comportamiento del costo de separacién con la recuperacién para procesos a
retenido. Se utiliza una membrana de PPO a 110 atm y recuperaciones entre 0.3 y 0.7,
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5.2.2 CONFIGURACION DE UNA MEMBRANA CON DESVIO A RETEN DO
(IMCDR)

Esta configuracién, al igual que su contraparte a permeado supone la necesidad ce un
producto no muy puro y mayores recuperaciones, dado que una parte de la alimentacion pasa
directamente al producto final. Sin embargo, esta configuracion no presenta ventajas
econémicas. Las mayores composiciones en el retenido se logran a altas recuperaciones; sin
embargo, el maximo valor de recuperacién empleado fue de 0.7. Dados estos valores para 9,
el producto no posee una alta pureza y los requerimientos de 4rea son considerables.
Analizando esta situacién y dado que la pureza no es muy alta, sélo es conveniente desviar
una pequefia fraccién de la alimentacidn, lo cual hace que el costo unitario también disminuya
en forma marginal. Desde el punto de vista econémico esta disminucién es insuficientc:. La

Figura 5.3 presenta un diagrama simplificado de esta configuracién.

Figura 5.3 Separacién de gases usando una membrana con desvio a retenido (IMCDR)
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La Figura 5.4 presenta las curvas a retenido de las configuraciones de IMSR y IMI)CR

utilizando una membrana de polisulfona-silicon para la separacién de una mezcla de metano y

biéxido de carbono. La curva a la izquierda de la figura representa la separacién utilizanclo la

configuracion con desvio; por inspeccidn de las curvas se observa que la configuracién con

desvio a retenido no presenta mejora para los costos de separacién y que la composicién

disminuye notablemente.

5 T T I
0.4 /;—
" 0.3k .
A
22}
e
o IMSR
2 0.2
O p = i
@)
IMCDR
01 R O-F--"'"" ]
0.0 | S | I |
0.80 0.858 0.90 0.95

Figura 5.4 Comparacién entre las configuraciones IMSR y IMCDR para la separacién de
CHY/CO; a partir de Biogas (0.68/0.32) utilizando recuperaciones entre 0.3 y 0.7.

Fraccién Mol (CHy)
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5.3 CONFIGURACIONES DE DOS MEMBRANAS

5.3.1 CONFIGURACION DE DOS MEMBRANAS A RETENIDO SIN
RECIRCULACION (ZMRSR)

La Figura 5.5 es un diagrama simplificado de la configuracion 2MRSR. Esta
configuracién mejora la separacion lograda con una sola membrana para el gas retenido. A raiz
de que se vuelve a separar la corriente retenida, se logran valores de 6 mads pequefios y
composiciones mayores en el retenido. Los valores que se utilizaron para la simulacién fuzron
de 0.2 a 0.6 para 6, y 8,, por lo que los valores correspondientes de 8rorar van de 0.04 a ().36.
Esta configuracion adiciona requerimientos de membrana, pero no de energia, ya que la
corriente a permear se encuentra a alta presion. En esta configuracién se tienen dos etapes de
membrana pero s6lo una de compresion. La corriente que se comprime es la de alimentacisn y

no recibe reciclos.

|

AEB C E

Figura 5.5 Configuraci6én de dos membranas a retenido sin reciclo (2MRSR).
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Es importante el notar que para esta configuracion, dados los valores moderados de 6,
las recuperaciones son elevadas y no se sacrifica en mucho la composicién del producto. Este
comportamiento puede ser observado en la Figura 5.6, donde se presenta la composici¢n en
funcién de la recuperacién a diferentes valores de recuperacién en la primera etapa de
permeacién, 8;. Dado que para esta configuracién no es necesaria una segunda etara de
compresion, se puede encontrar un 6ptimo econémico a una relacién de dreas entre el primer
permeador y el drea total (A/Ar), ya que el costo no depende de una segunda compresin ni

de cantidades recirculadas.

90 T [
80
70 |-

60

% RECUPERACION

40 F

20 | | o 1
0.90 0.92 0.94 0.96 0.98 1.00

Fraccién Mol CH;,

Figura 5.6 Recuperaci6n en funcién de la composicién para la configuracién de 2MR!R a
diferentes fracciones de recuperacién inicial (8,).
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En la Figura 5.7 se puede observar que a valores de A; / At entre 0.45 y 0.£5 se
minimiza el costo de separacién (A; es el drea del primer separador y At es al 4rea totil de
separacion). Un comportamiento similar se ha reportado para la misma separacién aunque
para la configuracién con recirculacién (Rautenbach et al., 1989). El 6ptimo mencionaclo es
bastante suave entre valores de 0.4 y 0.6; sin embargo, fuera de estos limites el costo aunienta
considerablemente.

Para finalizar el andlisis de esta configuracién en la Figura 5.8 se presenta el costo
unitario del producto en funcién de su composicién. Se puede observar que existen cortes
entre una curva y otra a diferentes valores de 8, , razén por la cual es necesario escoger el ‘7alor

adecuado de esta variable.

055 T T T T

04 L -
s .%// X (CHy) =098
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% .
S 05k |
o
=
17,]
Q
o

0,9 k= /X(CI-L)=O.96_

01 | | | |

0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0

A/ Ay

Figura 5.7 Dependencia del costo de separacién con la relacién entre 4reas a una cierta
composicién constante para la configuracién 2MRSR.
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Figura 5.8 Costos de produccién de metano a partir de biogas a diferentes fracciones de
recuperacion, con membranas de polisulfona-silicn para la configuracién 2MRSR.

5.3.2 CONFIGURACION DE DOS MEMBRANAS A RETENIDO CON
RECICULACION (2MRCR)

Esta configuracion presenta menos ventajas que su contraparte a permeado, dado que
no a todas las fracciones de recuperacién se tiene en la corriente del segundo permeado el
componente menos permeable a una composicién adecuada para su recirculacién. Se consiclera
que una composicién adecuada es igual o mayor que la de la alimentacién, ya que una
composicion menor disminuye la eficiencia y aumenta el costo de la separacién. Los valores
de 6 a los que se simulé esta configuracién oscilaron entre 0.3 y 0.7 para ambas fracciones de

recuperacion. La Figura 5.9 muestra un esquema del proceso de permeacién (2MRCR).
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Figura 5.9 Esquema simplificado del proceso de separacién de gases usando la configuracién
de dos membranas con reciclo del permeado 2 (2MRCR).

Para la configuracion 2MRCR se encontré que los valores de 8; a los qu: es
conveniente recircular oscilan entre 0.4 a 0.7; por lo tanto, se contempla la posibilidad d: no
recircular a la corriente del permeado dos, de acuerdo a su composicién. La separacién no
presenta un Optimo econémico a determinada relacién de dreas. En este caso la corriente
recirculada debe ser recomprimida, lo cual genera un costo adicional. La dependencia de esta
configuracion con el factor de separacion se puede ejemplificar con los siguientes datos
obtenidos de la simulacién del proceso. Para una membrana de silicén para la separacié1 de
CH4/ CO; con un factor de separacion de 3.37 se encontrd que sélo era conveniente recircular
la corriente F a partir de valores de 6;=0.6 y de 6, =0.3. Por otra parte, para una membana
de polisulfona-silicén con un factor de separacién de 21 se encontré que era conveniznte
recircular a partir de valores de 6; =0.4 y de 8, = 0.3. El efecto global de la recirculacié1 en
la economia del proceso se puede observar en la Figura 5.10, donde se comparan el pro:eso
con recirculacion y el que no recicla para una membrana de polisulfona-silicn. Se observa que
existe un rango pequefio, pero importante, en que la configuracién con recirculacién irﬁ; lica
menores costos de separacién. Es también considerable el aumento de composicione: de

producto con relacién a la configuracidn sin reciclo.
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Figura 5.10 Comparacién entre procesos con dos membranas para la separacién de CH, a
partir de biogas con una membrana compuesta de polisulfona-silic6n.

5.4 CONFIGURACION DE TRES MEMBRANAS

54.1 CONFIGURACION SIN RECICLO CON TRES MEMBRANAS A
RETENIDO (3BMRSR)

Esta es la ltima de las configuraciones a retenido que se considerd. La principal r: z6n
por la cual no se desarroll6 alguna configuracién que involucre reciclos es por la poca ver taja
mostrada por la configuracién con reciclo para dos membranas a retenido. Ademds, los val ores
de O son relativamente altos, por lo que las recuperaciones son de moderadas a altas y los

costos son tambié€n mayores. Los valores simulados de 6, van de 0.1 a 0.4 o de 0.4 a 0.7. El
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primer rango de valores es utilizado para factores de separacion altos, mientras que el segundo
se aplica a factores de separacién bajos. Para la segunda etapa de separacién se utiliz;aron
valores de 0, entre 0.1 y 0.3 o de 0.3 a 0.6, dependiendo también del valor del factor de
separaci6n. Para la tercera etapa se utilizaron valores de 63 entre 0.3 y 0.6, independienteniente
del factor de separacién. La Figura 5.11 presenta un diagrama simplificado del proceso. Para
esta configuracion, al igual que para la configuracién de dos membranas a retenido sin reciclo,
se encuentran algunos resultados que no se encontraban en las configuraciones a perme:ado.
Dado que la corriente que se estd volviendo a separar es cada vez el retenido anterior, 110 se
necesita de recomprimir las corrientes y se observa que para un valor de 8rorar, sin importar
cuales sean los valores de 8y, 8, y 03, el resultado es que la composicién, la recuperaci¢n, el
drea y costo son exactamente iguales. Siguiendo un procedimiento similar al empleado :n la
configuracién de 2MRSR se probaron diferentes funciones de dreas buscando relaciones que
implicaran un 6ptimo econémico; sin embargo, no se encontrd tal relacién. Lo que sf se probé
fue que para los valores menores de 63, se obtenian productos a menores ccstos.
Aprovechando la gran variedad de valores de Orora. se debe escoger los resultados que

impliquen el menor costo para una composicion especificada.

l, [, L

Figura 5.11 Configuracién de tres membranas a retenido sin reciclos (3MRSR)
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La Figura 5.12 muestra la recuperacion en funcién de la composicién para la
configuracion 3MRSR. Para el menor valor de 83 se tienen las mayores recuperacion:s y
practicamente las mismas composiciones que para valores mayores. Este comportamiento es
importante, ya que se puede esperar que de la simulacién de este arreglo de separacién también
se obtengan los menores costos a valores menores de 03. Para asegurar un 6ptimo econémico y
las composiciones requeridas al trabajar con esta configuracién se deben utilizar los valores

menores de 0s .

30
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% RECUPERACION
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Fraccién Mol de CH,

Figura 5.12 Dependencia de la recuperaci6n con la composicién del producto final a
valores constantes de 5.
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La Figura 5.13 muestra el efecto del factor de separacién de la tercera etapa ( 63 ) :n el
costo para la separacion de CH, a partir de biogas, utilizando una membrana de polisuliona-
silicon. Se puede apreciar que para los valores menores de 83 se obtienen practicament: las
 mismas composiciones que utilizando valores altos. Sin embargo, se tiene una mcjora

econdémica importante.

1.0 T T
0.8 .
E 06} .
o
70
2
o
>
o 0.4 - -
&}
0.2 =
00 L | | L —
0.92 0.94 0.96 0.98 1.00
Fraccién Mol CH,

Figura 5.13 Curvas de costo de separaci6n en funcién de la composicién para la configura:ién
de tres membranas a retenido sin reciclo para la obtencién de metano.
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5.5 COMPARACION DE LAS CONFIGURACIONES A RETENIDO

Para tener una vision global del comportamiento de las configuraciones a retenido se
presentan en las Figuras 5.14 y 5.15 el acoplamiento de las graficas de costos de separaciin y
recuperacion de producto en funcién de la composicién para las diferentes configuraciones. La
separacion que se toma como base es la de metano a partir de biogas. La Figura 5.14 presznta
las recuperaciones logradas con las diferentes configuraciones. La Figura 5.15 acopla las
cufvas de costos de separacién. Se puede concluir, sobre la base de los comportamieatos
observados en las figuras, que para las configuraciones a retenido la recirculacién no mejoia la
recuperacion en la mayoria de los casos y que la configuracién de dos etapas se ve despla:ada

por la de tres etapas en la mayoria de los casos.

V\?MRSR
80 - IMCDR 3MRSR
=
o
D
=<
.
& 60 \ -
g |
(]
\
- IMSR \
40 -
20 ST | |
0.7 0.8 0.9 1.0

Fracci6n Mol CH,

Figura 5.14 Recuperacién de producto de las diferentes configuraciones a retenido par. la
separaci6n de metano de biogas con una membrana de polisulfona-silicén.
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Un criterio de predisefio para los casos en los que el producto sea el componente m:nos
permeable es que se utilicen las configuraciones con una o tres membranas sin recirculacic nes,

ya que la configuracién de dos membranas se ve rebasada por las anteriores.

0.5 0.5
0.4 - 4 0.4
§ 0.3 - MSI{' [— 0.3
2 /
é 0.2 v/\ 102
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0.1 4 0.1
N IMSR
N IMCDR
0.0 ' R e W
0.7 0.8 0.9 1.0
Fraccién Mol CH,

Figura 5.15 Costos de separacién para diferentes configuraciones utilizando membranas de
polisulfona-silicén para la separacién de CH, de biogas.



CAPITULO 6

APLICACIONES DE LA SEPARACION DE
GASES UTILIZANDO MEMBRANAS

En este capitulo se exploran varios casos de estudios en los que la separacién dz
gases con membranas ha probado ser eficiente y econémicamente viable. Especificamentz
se consideran los casos de separacién de hidrégeno de gases de purga de amoniaco, la
separacion de metano de biogas y de nitrégeno del aire.

Se analiza partiendo de estos casos especificos cuales son los componentes
principales de los costos de separacién para diferentes casos, en funcién de las membranas
utilizadas y las condiciones de operacién. El andlisis de los resultados de simulacién s:
enfocé al desarrollo de ecuaciones predictivas empiricas teniendo como paridmetros 11
permeabilidad y selectividad de la membrana; dichas ecuaciones se generaron para que s3
pudiera tener un conocimiento a priori de la separacién deseada. Las ecuaciones
desarrolladas predicen, la composicién de corte para las diferentes configuraciones. Por
dltimo, se realizé un andlisis paramétrico de las diferentes configuraciones a diferentes
condiciones de permeabilidad y selectividad. A partir de los resultados de este capitulo s:

generan reglas heuristicas para la separacién de gases con membranas.



6.1 CASOS DE ESTUDIO A PERMEADO

Se consideran cuatro casos de estudio, tres de ellos son mezclas ternarias y una
mezcla binaria. Las principales aplicaciones de la permeacién de gases son adecuadas para
la separacién de hidrégeno de diferentes mezclas; por esta razon se han elegido casos de
estudio que involucren la separacién de este compuesto. Se analiza la separacién de un gzs
condensable como lo es el amoniaco. En el andlisis de los casos de estudio se presentaa
principalmente los costos de separacidn, los rendimientos alcanzados y la inversién dz

capital necesaria.

6.1.1 SEPARACION DE HIDROGENO DE GASES DE PURGA DI
AMONIACO.

Las corrientes de purga de un proceso pueden tener diferentes composiciones de los
gases a separar. A partir de la bibliografia (Spilman, 1988; Spilman, 1995; Takeshi; 1992)
se puede concluir que la composicién promedio de las corrientes de purga del proceso d:
amoniaco es un 70% mol Hy, 25% mol de N; y 5% mol de CHy. Existen en general dos
tipos de membranas para esta separacidn, las que poseen una alta selectividad tanto entre €l
hidrégeno y el nitré6geno, como entre el hidrégeno y el metano, y las que poseen factores d:
separacién moderados entre Hy/N; y bajos entre Ho/CHs.

Es comiin que el gas de purga, alimentacion a la membrana, se encuentre a altas
presiones; con lo cual se debe buscar la presién de la cdmara de permeado, que resulte en el
Optimo econémico de la separacién; dicha presién puede ser mayor a la atmosférica. L1
Figura 6.1 corresponde a la separacién de gases de purga de amoniaco utilizando uni
membrana compuesta de polisulfona-silicén que posee altos factores de separacién entre los
compuestos. La permeabilidad de la membrana al hidrégeno es de 100 Barrers y los factore ;

de separacion son de 50 y 46 entre H,/N; e Ho/CHy, respectivamente.
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Figura 6.1 Costos de separacién de hidrégeno a partir de una mezcla multicomponene
utilizando una membrana de polisulfona silicén. La presién alta se encuentra fija a 60 atm.

Es comin en varios procesos que la alimentacién se encuentre a alta presién. Ea
estos casos, se debe buscar la presién 6ptima de la cimara de retenido. En la Figura 6.1 s2
puede observar que la presién éptima es de 15 atm. Para la separacién de H, de N, y CH.,
comiinmente se requiere un producto con una composicién de hidrégeno de 0.98 o mayor.
Para la membrana de polisulfona-silicn, dados los altos factores de separacion, una etapi
de separaci6n es suficiente, ya que con configuraciones de 2 y 3 membranas se lograi
productos con composiciones mayores a 0.995 pero a costos mayores. Este caso de estudio

es importante en la préctica, razén por la cual se considera conveniente simular el proceso 1
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diferentes condiciones de operacién. Cuando se usan membranas de goma natural, se hen
encontrado permeabilidades al hidrégeno de 50 Barrers y factores de separacién de 57
entre Hy/N, y de 1.7 entre Hy/CHy. Factores de separacién menores de 2 hacen que a
separacion sea complicada, dado que el gas separado posee una cantidad importante ce
impurezas. La Figura 6.2 muestra las curvas de permeado que se obtuvieron para 'a
separacién de esta mezcla gaseosa utilizando la membrana de goma natural. Se puece
observar que la separacién es mds dificil y costosa que en el caso anterior y que el gs
separado posee impurezas de metano, aln a bajas recuperaciones, como es el caso de la
separacion con tres membranas. De la comparacidn entre las Figuras 6.1 y 6.2 se observa
que la membrana de polisulfona-silicén es mucho més adecuada para esta separacién que la

de goma natural.
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Figura 6.2 Costos de diferentes configuraciones para la separacién de hidrégeno de gas di:
purga de plantas de amoniaco utilizando membranas de goma natural.



Los costos de separacién utilizando la membrana de polisulfona-silicén scn
alrededor de un orden de magnitud menores a los que presenta la membrana de goma
natural para una composicién de 0.98 en el permeado. Los rendimientos logrados al utiliz:ir
las diferentes configuraciones estdn ligados a la composicién de producto deseada. A
mayores purezas en el permeado se obtienen menores recuperaciones, independientemen e
de la configuracién. Sin embargo, las configuraciones con reciclos logran rendimientcs
comparables a los de una membrana y purezas mayores. La Figura 6.3 compara la

composicién de producto y el rendimiento logrado para distintas configuraciones.

PUREZA
EE rReNDIMIENTO

FRACCION

IMCDP IMSR 2MPCR 3MPCR

Figura 6.3 Pureza y rendimiento logrados al utilizar las diferentes configuraciones i1
permeado para la obtencién de H; a partir de gases de purga de amoniaco.
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una composicion rica en el gas mis permeable en la alimentacién hacen que una etapa d¢:
separacion sea suficiente para la mayoria de las aplicaciones. Sin embargo, para lograr alta::
purezas en el producto, una etapa de separacion implica bajas recuperaciones, por lo cual et
recomendable utilizar la configuracién de 2MPCR. Para la simulacién se supuso un:.
membrana de polisulfona-silicon con una permeabilidad al hidrégeno de 100 Barrers v
factores de separacion entre Hy/CH4 de 50 y entre Hy/C;Hg de 60. La Figura 6.4 present:.

las curvas de costo para esta separacion.

COSTO (US$/m’)
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Figura 6.4 Curvas de costo para la separacién de hidrégeno de gas de refinerias utilizando
una membrana de polisulfona-silicén para las configuraciones IMSR y 2MPCR.
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De la figura se puede observar que la configuracién de dos membranas logra
composiciones muy cercanas a uno y que no intercepta a la curva de IMSR. Para estos
casos, seria aplicable una configuracién con desvio a permeado para dos membranas, de tal
manera que se disminuya la composicién del producto, se disminuyan los costos y e
aumente el rendimiento. Sin embargo esta configuracién es muy poco comiin.

Para entender un poco més las implicaciones de aumentar una etapa de separaci61,
se realiz6 una comparacién entre los requerimientos de 4rea, energia, asi como de a
inversion de capital para las configuraciones IMSR y 2MPCR. La Figura 6.5 compara estos
procesos tanto en drea como en energia e inversién. La pureza lograda con la configuraci¢ n
de una membrana es de 0.990, mientras que con la configuracién de dos membranas es ¢ e
0.998. De la comparaci6n de los procesos se puede concluir que la configuracién de dos

membranas s6lo se justifica si se necesita una pureza muy alta de hidrégeno.
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Figura 6.5 Comparacién entre procesos de una y dos etapas de separacién de hidrégeno d::
un gas natural para una membrana altamente selectiva.



6.1.3 SEPARACION DE HIDROGENO DE BIOXIDO DE CARBONO

Para la separaciéon de H, de CO,, los procesos con membranas compiten con
procesos de absorcion con aminas. Spillman (1988) reporté que los procesos con
membranas resultan en costos de produccién menores a los procesos con aminas.

La composicion del gas alimentado puede ir desde un 5% hasta un 40% mol de CC,.
En esta seccion se analiza el proceso de separacion a diferentes composiciones del giis
alimentado. Para la separacién de H,/CO,, la mayoria de las membranas poseen factores ce
separacion moderados. La membrana escogida para el andlisis es una poliamida con ura
permeabilidad al hidrégeno de 80 Barrers y un factor de separacién de 3.1. La Tabla 6 1
reporta los resultados para la configuracién que resulta en un menor costo de separaci¢n
para cada % mol de CO; en la alimentacién. Es importante minimizar las pérdidas ce
hidrégeno, dado su costo como materia prima. Sin embargo, como ya se menciond, ¢l

andlisis econémico no toma en cuenta las pérdidas de producto.

Tabla 6.1 Efecto de la concentracién en la alimentacién de CO, sobre la separacién. E1l
producto es hidrégeno con una pureza del 98% mol.

% Mol COj en la 5 10 15 20 25
alimentacién |
Configuracién IMSR 2MPCR 3MPCR 3MPCR 3MPCR
Recuperacién 0.28 0.20 0.15 0.12 0.08
(BroraL)
Rendimiento(%) 30.2 31.3 20.5 19.2 20.1
Inversién 1.14 240 3.55 3.70 403
Costo unitario de 0.155 0.285 0.454 0.539 0.785
producto (US$/m’)
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La relacién entre rendimiento e inversién es muy importante para todas las
configuraciones. De hecho, de la adecuada relacién de estas variables depende la
factibilidad de cualquiera de las alternativas. La Figura 6.6 presenta la relacion enire
rendimiento e inversion para las configuraciones 2MPSR, 2MPCR, 3MPSR y 3MPCR p:ira
la separacién de hidrégeno a partir de una mezcla al 90% mol de H, y 10% mol de CQs,.
Para esta separacién la mejor configuracién, de acuerdo a la Tabla 6.1, es la de 2MPCR. Se
puede observar en la Figura 6.6 que para esta configuracién se logra una alta recuperaci 5n
con una inversién moderada. Para la grifica se toma la inversién mayor como la unidad y se

calcula la relacién de inversion de las otras alternativas.

1.0

B RENDIMIENTO
INVERSION

0.8

0.6 -

FRACCION

2.

0.0

2MPSR 2MPCR 3MPSR 3MPCR

Figura 6.6 Rendimiento logrado e inversién requerida para lograr la misma
separacidn utilizando diferentes configuraciones.
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6.1.4 SEPARACION DE AMONIACO DE UNA MEZCLA GASEOSA

La separacién de gas amonio de una mezcla con hidrégeno y nitrégeno ha siclo
estudiada anteriormente para una membrana de polietileno a 50 °C (Brubaker, 1954). 1.a
permeabilidad al amoniaco es de 110 Barrers, los factores de separacién son 3.1 para
NH3/H; y 15 para NH3/N,. La mezcla contiene 50% mol de NH; y un 25% tanto de 11,
como de Hy.

La alimentacion es gaseosa, sobre la base de lo reportado por Brubaker, hasta
presiones de 6.8 atm. Sin embargo, a esta presidn, la fugacidad del amoniaco gas es tan
pequeiia que es desfavorable a la separacién. En esta seccién se realiza un estudio
paramétrico de la presién de alimentaci6n a la membrana y la recuperacién para estimar la

composicion del amoniaco en el permeado. La Figura 6.7 presenta los resultados, los cuales

Fraccién Mol NH,

(otm)

pRESION ALTA

Figura 6.7 Efecto de la presi6n de alimentacién sobre la separacién de amoniaco.
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Muestran que la separacién se favorece a presiones menores. Este comportamiento s
contrario al comun de las separaciones de gases con membranas, pero se debe a la
condensacién del NH3 puesto que esto cambia el mecanismo de transporte por
condensacion en las paredes. Se observa ademds que a una presién de alimentacién de 3
atm se favorece la separacion del amoniaco. Sin embargo, desde un punto de visa
econémico, esta presién no es recomendable. La Figura 6.8 presenta los costos ce
separacién a las diferentes presiones empleadas. De la inspeccién de la figura se obseria
que los costos de separacion se interceptan a las diferentes presiones. Presiones altas entre 5
y 5.6 atm logran purezas adecuadas a costos moderados. Este rango de presiones se

recomienda para la separacion.

0.7 :
0.6 .
"E 0.8 _
@
e
@]
%
S 0.4 |
0.3 E
D—‘U"D/(
0.2 | I L L |

0.60 0.62 0.64 0.66 0.68 0.70 0.72

FRACCION MOL NH3

Figura 6.8 Costo de separacién de amoniaco en el permeado como funcién de la pureza a
diferentes presiones de alimentacién a la membrana. Las presiones (Ph) estdn dadas en atm.
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6.2 CASOS DE ESTUDIO A RETENIDO

Cuando el gas deseado fluye més lentamente a través de la membrana, la corrien e
que interesa como producto es el retenido. Este caso es quizds menos comiin que cuando :1
producto es el permeado. Sin embargo, existen aplicaciones importantes, como lo son a
separacién de metano de gas natural y biogas, y la obtencién de nitrégeno del aire, en lis
cuales la corriente deseada es el retenido.

En esta seccion se estudiaran varios casos concernientes al retenido. Se dete
recordar que existen diferencias notorias entre los procesos a permeado y aquellos que
recuperan el retenido. Estas diferencias podrdn corroborarse conforme se desarrolle esia

seccidn.

6.2.1 OBTENCION DE METANO A PARTIR DE GAS NATURAL

El gas natural posee una composicién muy variable; en algunos campos de gas se
reportan composiciones de 90% CHsy 10% CO,. Este caso es semejante al de la separacién
de metano de biogas, sélo que el biogas posee una cantidad menor de metano en la corrients
de alimentacién.

En el presente andlisis se parte de la premisa de obtener metano con una pureza del
98% en el retenido. Dada la alta concentracion de la alimentacién, practicamente todas las
membranas para metano pueden lograr la separacién deseada. En este caso, se necesita
elegir entre la gama de membranas disponibles y configuraciones aquella que resulte en u1
costo de separacién menor. Las Tablas 6.2 y 6.3 presentan los resultados de la simulacié1
para varias membranas. Los datos reportados corresponden a la configuracién que implica

los menores costos de separacién para cada membrana.
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Tabla 6.2 Configuraciones y presiones de alimentacién adecuadas para lograr una pure:.a

de 98% de metano con diferentes membranas.

Membrana Permeabilidad | Selectividad | Presionde | Configuracién
(Barrers) Alimentacién
Silicén 4553.0 34 23 3MRSR
Goma Natural 134.0 4.7 68 2MRSR
PPO 61.0 14.4 100 2MRSR
polisulfona-silicén 47.1 21.0 112 2MRSR
Polisulfona 5.6 22.0 114 2MRSR
Acetato de Celulosa 4.7 320 100 IMSR

Tabla 6.3 Recuperacién y costo para la separacién de metano con una pureza de 98%.

Membrana Area (mz) Energia (Kw) | % Recuperacién | Costo (US$/m>)
Silicén 190 141 224 0.160
Goma Natural 2880 186 47.0 0.175
PPO 4800 146 72.0 0.105
Polisulfona-silicén 6800 146 81.0 0.100
polisulfona 55000 147 80.0 0.500
Acetato de Celulosa | 101000 141 89.0 1.010

Las membranas que resultan en menores costos de separacién son las d:
polisulfona-silicén y la de policarbonato (ver Tabla 6.3). La membrana compuesta d:
polisulfona-silicén resulta en costos de separacién 5% menores a los obtenidos con 11
membrana de PPO. Es importante observar que estas membranas poseen uni
permeabilidad al metano de alrededor de 50 Barrers y factores de separacién de moderados

a altos (ver Tabla 6.2).
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6.2.2 OBTENCION DE METANO A PARTIR DE BIOGAS

La separacién de metano a partir de biogas es tratada también en la Seccién 5.3. En

esta seccion se estudia esta separacién mds a fondo debido a su gran importancia en la

practica. Para realizar el estudio se mantuvo fija la composicién del metano en el retenido a

un 95% mol. En contraste a los resultados de la Seccién 6.2.1, no todas las membranss

logran la separacion deseada, dada la menor composicion en la alimentacién. Las Tablas 6.4

y 6.5 presentan los resultados de este nuevo andlisis.

Tabla 6.4 Configuraciones requeridas para la separacién de metano al 95% a partir d:

biogas.
Membrana Permeabilidad | Selectividad | Presién de | Configuracién
(Barrers) Alimentacién

Goma Natural 134 4.7 68 3MRSR

PPO 61 14.4 101 3MRSR

Polisulfona-Silicén 47 21.0 112 2MRSR

Polisulfona 5.6 22.0 114 2MRSR

Acetato de Celulosa 4.7 32.0 100 2MRSR

Tabla 6.5 Recuperacién y costo de separacién para la obtencién de metano a partir de

bloga;!.embrana Area (mz) Energia (Kw) | % Recuperacién | Costo (US$)"m3 J-
Goma Natural 2521 127 24.0 0354 |
PPO 4650 139 68.0 0.173 i
Polisulfona-Silicén 7500 142 71.0 0.185
Polisulfona 58000 143 135 0.752
Acetato de 78000 139 82.0 0.845
Celulosa
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Las membranas que logran la separacién con un menor costo son las ie

policarbonato (PPO) y la membrana de polisulfona-silicén, tal como sucedi6 en la Seccion

6.2.1. En este caso, la membrana de PPO realiza la separacién con un costo

aproximadamente un 5% menor al de la membrana compuesta.

6.2.3 OBTENCION DE NITROGENO A PARTIR DEL AIRE

Esta aplicacién representa un caso interesante para la separaciéon de gases ccn

membranas, dado que el mercado mundial de nitrégeno es uno de los mayores del munc o

(Lovett, 1992). Los procesos con membranas han ido ganado mercado a varios procesos

tradicionales, principalmente los criogénicos.

La principal desventaja de los procesos con membranas para esta aplicacién son Ios

bajos factores de separacién que poseen todas las membranas a la separacién de oxigeno-

nitrégeno. Sin embargo, la mejorfa continua de las membranas existentes en el mercado

estan haciendo que el proceso con membranas sea cada vez mds promisorio (Spillman,

1989).

Para el anilisis de este caso de estudio, se simul§ la separacién de nitrégeno a partr

del aire con una pureza de 98% mol para diferentes membranas.

presentan en la Tabla 6.6.

Tabla 6.6 Andlisis econémico de la recuperacién de nitrégeno del aire al 98% mol.

Los resultados sz

Membrana | Configuracién | Area (m®) [ Potencia(Hp) | % Recup. | Costo (US$/m’)]
Goma Natural 3MRSR 7500 342 75 1250 |
PPO 3MRSR 12380 402 21.3 0.670
Polisulfona- 3MRSR 18100 402 29.8 0.617
silicén
Poliimida dat 3MRSR 38400 402 319 0.798
Poliimida g 3MRSR 120000 490 39.0 2.105
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Se puede observar que la membrana que realiza la separacién a menor costo es la ie
polisulfona-silicén. Esta membrana posee una permeabilidad al oxigeno de 12 Barrers y in
factor de separacion de 5.5. Un anilisis de costos més detallado de esta separacién necesita

de valores exactos del periodo de depreciacién y costos de membrana, asi como su espesol’.

6.3 ESTUDIO PARAMETRICO

Para realizar un estudio paramétrico del proceso se escogieron la permeabilidad y la
selectividad como variables independientes. La dependencia del costo de separacién ccn
respecto a estos parametros se presenta en graficas tridimensionales. Para poder generir
estas graficas es necesario especificar ya sea una recuperacion o una composicién d:l
producto, ya sea como permeado o como retenido. En los casos que se presentan en es a
seccion se especifica la composicion del producto.

El primer caso a estudiar es la separacién de oxigeno del aire con una fraccién mol
constante de 0.75 O, y 0.25 N,. Puede observarse en la Figura 6.9 que el costo ce
separacion aumenta conforme disminuye la permeabilidad de la membrana y que disminuye
conforme aumenta su selectividad. Para generar esta grifica se supone que existen
membranas con permeabilidades y selectividades altas, asi como membranas poco
permeables y poco selectivas. En la realidad, existe una relacién entre estas variable:..
Enseguida, se realiza un andlisis paramétrico para tener una visién mas amplia del procesc.
En la figura se presentan con diferentes sombreados las regiones en que cada configuraciéa
es adecuada, ya sea porque resultan en menor costo unitario o por que es la tdnica

configuracién que logra la composicién deseada.
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Figura 6.9 Efecto de la permeabilidad y la selectividad de la membrana sobre el costo d:
separacién para la separacién O,/N,.

Se realiz6 un andlisis similar para la separacién de Hy/N, con una composicién de 1
alimentacién de 0.7/0.3. El objetivo de la separacién fue obtener hidrégeno al 98% mol en
el permeado. La Figura 6.10 muestra los resultados de este anlisis. De esta figura se pued::
observar un comportamiento similar al que presenta la separacién de O/N,. A pesar de se -
una separacién diferente, la tendencia con la permeabilidad y la selectividad es la mism:.
que la observada en la Figura 6.9. Las configuraciones aplicables son también similares.

dependiendo de la permeabilidad y selectividad.
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COSTO (US$/m®)

Figura 6.10 Efecto de la permeabilidad y la selectividad sobre el costo de separacién paa
la mezcla Hy/Ns.

Al encontrarse gran similitud entre las curvas presentadas en las Figuras 6.9 y 6.10),
se buscé una correlacién empirica que permita hacer una seleccién preliminar entre ura
membrana y otra sobre la base del costo de separacién. Esta correlacién empirica debeid
predecir sobre la base de la permeabilidad y selectividad de una membrana a una mezcla
especifica cudl es la membrana mds recomendable.

Siendo la permeabilidad y la selectividad los pardmetros més importantes de una
membrana, se busca alguna relacién funcional que tenga una cierta proporcionalidad :l

costo de separacién. Dado que el costo no depende solo de la membrana, sino también de l:.
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Se puede observar que las funcionalidades 4 y 5 alcanzan un médximo cuando :l
costo es el minimo, sin embargo, la funcionalidad 4 no siempre encuentra el minimo ce
costo, sino un valor cercano. Para la funcionalidad 5 el méximo coincide siempre con ¢l
costo minimo, razén por la cual se escoge como un buen criterio de seleccién. Se

denominard a esta funcién v, definida en la Ecuacién 6.1

y =[3*La(Pr, )} (6.1)

donde Pr; es la permeabilidad del gas mds permeable y o es la selectividad entre Ics
componentes. Para hacer la seleccién de la membrana adecuada para una separacién dada sz
debe buscar un valor de y tan grande como sea posible.

Analizando la Tabla 6.7 se puede concluir que la Ecuacién 6.1 es vilida tanto para
procesos que separan al gas mds permeable, como es el caso del oxigeno, como para
procesos que separan al gas lento, como es el caso del nitrégeno. Si se pretende buscar una
correlacion entre ¥ y el costo del producto, se puede tener éxito con correlaciones
logaritmicas. Sin embargo, serfa necesaria una correlacién para cada separacién e

particular, lo cual hace a este tipo de correlaciones poco précticas.

6.4 DESARROLLO DE ECUACIONES PREDICTIVAS

Dado el comportamiento similar que presentan las curvas a permeado para la;
configuraciones 6ptimas, se buscé predecir la separacién que puede lograr uni
configuracion dada conociendo ciertos datos basicos del proceso. Es iitil conocer li
composicién médxima que se puede lograr al utilizar una membrana cuando se fija una
composici6n de alimentacién y un factor de separacién de la membrana. El rango en que i\

ecuacion desarrollada es valida para la composicién de la alimentacién va de 0.05 a 0.5,
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mientras que el rango de factores de separacién en que es valida va de 1 a 6. La Ecuacion

desarrollada es la siguiente.

Y p Z * o 0.75-0.85*Z 6.2)

donde Y es la composicién del gas al que la membrana es selectiva y Z es la composicion
de la alimentacion. Los resultados obtenidos con la Ecuacién 6.2, asi como los error:s
promedio con respecto al valor obtenido por la simulacién, se presentan en la Tabla 6.).

Los resultados obtenidos con la Ecuacién 6.2 son satisfactorios, dado que el error promedi )

Tabla 6.8 Estimados de la composicién médxima que se puede lograr con una membrana a
artir de la Ecuacién 6.2.

Z, o Y calcutada Ysimulacion % Error
0.10 4 0.251 0.262 -4.04 ]
0.10 6 0.329 0.328 0.37
0.21 3.4 0.423 0.435 -2.84
0.21 4.8 0.513 0.513 0.33
0.21 53 0.544 0.552 132
0.30 2 0.423 0.446 -5.20
0.30 4 0.595 0.592 0.65
0.40 2 0.531 0.555 -4.23
0.40 6 0.834 0.775 8.12
0.50 4 0.784 0.780 0.59
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es de +2.8 % y que la desviacién méxima es de 8.12%. A pesar de que la ecuaci¢n
desarrollada es iitil, resulta de mayor utilidad una ecuacién que prediga la composicién e
corte entre una configuracién y otra, es decir que prediga el limite hasta el cual ura
configuracion es adecuada. Para desarrollar la Ecuacién 6.3 se utilizaron sélo los datos
obtenidos para permeado con las configuraciones IMSR, 2MPCR y 3MPCR. La ecuaci¢n
desarrollada depende del factor de separacién (o), del nimero de etapas N y de .a
composicion de la alimentacion del compuesto a separar Z;. La Ecuacién 6.3 aplica para
valores de o menores de 7, para un nimero de etapas menor o igual a 3 y paa
composiciones de alimentacién menores de 0.6. La ecuacién desarrollada es completamenie

empirica, e introduce interacciones entre las variables.
Y, =-05184+00816* Vo +13915*/Z, +0038* N +00815*Ja * N - 0.1110* JZ, * 7
(6.2)

A pesar de que la Ecuacién 6.3 carece de fundamento teérico, los resultadcs
obtenidos son adecuados para una aproximacin inicial. Los datos utilizados para gener:r
la ecuacién, asi como los resultados de su uso se presentan en la Tabla 6.10. El errcr
promedio que presenta esta ecuacién es de + 7.0%. El error mdximo que presenta es dz
13.2 %. Estos porcentajes de error justifican el empleo de esta ecuacién para realizar ua

estimado inicial de la pureza que se puede lograr.
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Tabla 6.9 Composiciones de corte predichas entre una configuracién y otra a diferentcs

condiciones de alimentacién y para diferentes membranas.

Zy o N Y simulacién Yeatculada % Error
0.10 2.0 1 0.165 0.155 5.93
0.10 4.0 2 0.476 0417 12.4
0.10 6.0 1 0.302 0.324 -7.32
0.21 4.8 1 0.512 0.464 9.45
0.21 4.8 2 0.725 0.630 132
0.21 4.8 3 0.910 0.796 12.6
0.21 2.1 2 0.423 0.448 -5.91
0.30 2.0 1 0.435 0.451 -3.82
0.30 2.0 3 0.586 0.636 -8.62
0.30 4.0 2 0.654 0.687 -5.11
0.40 2.0 1 0.534 0.560 -4.89
0.40 2.0 3 0.690 0.726 -5.25
0.40 6.0 . 0.816 0.896 -9.86
0.50 4.0 1 0.742 0.751 -1.25
0.50 4.0 2 0.923 0.873 3.33
0.50 4.0 3 0.975 0.996 -2.18

Una aplicacién de la Ecuacién 6.3 consiste en predecir él numero de etapas, N

-

predecir cual serfa la configuracién apropiada para una separacién especifica. La expresidit

para el cdlculo de N se da a continuacién.

Yc+05184—00816* o —13915*/Z,

00815* v —0.1110*,(Z, +0.038

(6.4
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Para aplicar la ecuacion anterior se necesita fijar la pureza del producto y las
especificaciones de la membrana. El limite de aplicacién de la ecuacién es para N igual a 3.
Los valores fraccionarios de N implicarfan que la configuracién aplicable serfa la cel
nimero entero inmediato superior. Los limites de aplicacion de esta ecuacién son 13s
mismos que los especificados para la Ecuacién 6.3.

Seleccionar la membrana mds adecuada y la configuracién aplicable a una
separacion especifica, a partir de las Ecuaciones 6.1 y 6.4, constituyen la base preliminar
para iniciar un estudio mds detallado. Las heuristicas generadas como resultado de este

trabajo son las siguientes.

» Para la separacion del gas mas permeable las configuraciones con recirculacién son 1is
mas adecuadas, excepto en el caso de una sola etapa.

e Para la separaci6n del gas o los gases menos permeables las configuraciones sin recic o
son las mds adecuadas.

o La presion de la alimentacidn, cuando el gas a separar es el menos permeable, es mayor
que cuando se separa el gas mds permeable.

« Existe una relacién de 4reas dptima para la separacidn al utilizar la configuraci¢n
2MRSR

o El uso de la Ecuaci6n 6.1 seguida de la Ecuacién 6.4 acota el rango de bisqueda de 'a

configuracién y la membrana adecuados para una separacién especifica
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CAPITULO 7

CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

CONCLUSIONES

La simulacién del proceso de separacién de gases con membranas, teniendo cimo
variables sélo a la permeabilidad, la selectividad y la composicién de la alimentacion, perritié
observar ciertas tendencias del comportamiento de los costos del proceso. Una priinera
conclusidén es que las variables mds importantes en €l proceso de permeacién de gases scn la
permeabilidad y la selectividad. Ademds, se puede afirmar que de la adecuada seleccién ce la
membrana, es decir, de la interaccién permeabilidad - selectividad y de la seleccién ce la
configuracion adecuada depende el éxito técnico-economico del proceso.

La Ecuacién 6.1 define la variable ¥ en funcién de la permeabilidad y la selectividad.
A pesar de la naturaleza empirica de esta variable 7; todas las separaciones analizidas
coinciden en que cuando el valor de y es el mdximo, el costo de separacion es el m:nor
posible. Esto hace que esta variable sea de una utilidad potencial para estudios de separa:ién
de gases con membranas.

Una vez seleccionada la membrana, otro resultado importante, si el gas a separar ¢s el
mds permeable, la Ecuacion 6.4 estima el nimero de etapas necesarias para la separacién. Zsta
ecuacion estd definida en funcién de la composicién del producto, la permeabilidad y la

selectividad de la membrana, asi como de la composicién de la alimentacién.
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Un criterio adecuado de disefio preliminar de un sistema de separacién de gases con
membranas consiste en evaluar el pardmetro y para las diferentes membranas disponibles para
la separacién y seleccionar la o las membranas que resulten en el mayor valor de . Si el yjas a
separar es el mds permeable, entonces se puede evaluar el nimero de etapas necesarias para la
separacion haciendo uso de la Ecuacion 6.4. De esta manera se tendrfa un rango de buisq ieda
mucho menor para la seleccién de la configuracién y de la membrana adecuada paia la

separacion.

RECOMENDACIONES

Una extensién natural de este trabajo consiste en repetir el andlisis relajand> la
suposicién de mezclado perfecto y utilizando modelos mds rigurosos. Es importante recc rdar
que el costo de gas a separar fue despreciado, esto implica que la pérdida de producto no tiene
ningun costo; es deseable, al profundizar en este tipo de andlisis, considerar el costo del gzs en
la evaluacidn. Resultaria de particular importancia contar con suficientes datos para poder
correlacionar el tiempo de vida (til de la membrana con la presién de operacién, asi como sara
correlacionar la temperatura de operacién con la permeabilidad y la selectividad, dado que
dependen de ésta. Por (ltimo, se recomienda al realizar andlisis posteriores, obtener los datos
mas recientes de permeabilidad, selectividad, espesor y presién méxima de operacién, ¢ ado
que las técnicas de produccién son continuamente mejoradas y que se trabaja en el desarrollo

de nuevos materiales.
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