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Resumen - 31

El presente trabajo se encuentra dentro del &mbito del estudio y caracterizacion
termodinamica de mezclas de interés industrial, y ha sido desarrollado integramente en el

Departamento de Ingenieria Quimica de la Universitat de Valéncia.

La primera parte del estudio abarca la busqueda de compuestos con bajo impacto
ambiental que sean capaces de, como disolventes, llevar a cabo la separacion de las
mezclas binarias objeto de estudio mediante destilacion extractiva o azeotrdpica. Estas
mezclas estan formadas por agua y un alcohol de bajo peso molecular, etanol o 1-
propanol. La peculiaridad que comparten estas dos mezclas es su caracter azeotropico,

que hace imposible su separacién por medio de la destilacion convencional.

En este sentido, se han tenido en cuenta aquellos disolventes ya propuestos en la
bibliografia con el fin de proponer compuestos que resulten novedosos. Ademas, también
se han considerado otros factores tales como la toxicidad de los mismos sobre la actividad

humana o la disponibilidad en el mercado.

Una vez elaborada la seleccion de los compuestos candidatos a disolventes, la
siguiente parte de la memoria del presente trabajo de Tesis Doctoral ha consistido en la
obtencion experimental de los datos isobaricos del equilibrio liquido-vapor (ELV), a
101.3 kPa, de los siguientes sistemas ternarios, asi como de varios de sus sistemas binarios

constituyentes:

Etanol + Agua + Disolvente: Etilenglicol, 2-Metoxietanol o Glicerol

1-Propanol + Agua + Disolvente: Etilenglicol o 2-Metoxietanol

Ademas, algunos compuestos propuestos son parcialmente miscibles con el agua,
por lo que junto a la determinacion de los datos ELV también se han obtenido los datos
isobaricos del equilibrio liquido-liquido-vapor (ELLV), a 101.3 kPa, de los siguientes

sistemas ternarios:

Etanol + Agua + Disolvente: Eter isopropilico, Acetato de propilo, Isobutanol o
Bis (trifluorometilsulfonilimida) de 1-butil-3-metilimidazolio

1-propanol + Agua + Disolvente: Eter isopropilico, Acetato de propilo o Isobutanol



32 - Seleccion de entrainers de bajo impacto ambiental

La consistencia termodindmica de los datos experimentales binarios ha sido
probada mediante el test de consistencia de Fredenslund, mientras que la correspondiente
a los datos ELV ternarios ha sido comprobada con el test de McDermott-Ellis modificado
por Wisniak y Tamir.

El siguiente paso ha sido la correlacion de los datos experimentales, utilizando los
siguientes modelos termodinamicos de coeficientes de actividad: Wilson, NRTL y
UNIQUAC, a excepcion del sistema con BMIM-NTf2, en cuya correlacion se ha
empleado el modelo NRTL electrolitico. De esta forma, se han obtenido una serie de
parametros capaces de estimar el ELV y el ELLV bajo condiciones distintas a las

experimentales.

Con los modelos termodinamicos citados anteriormente se han calculado los
mapas de curvas residuales para todos los sistemas, a partir de los cuales se ha propuesto
una secuencia de destilacion. Dependiendo de la accién del disolvente, las secuencias de

destilacion se han clasificado como procesos de destilacion extractiva o azeotrdpica.

Ademas, mediante los modelos termodinamicos también se han obtenido las
curvas de isovolatilidad y los diagramas pseudo-binarios de los disolventes utilizados en
procesos de destilacion extractiva. El calculo de estas variables ha permitido comparar la

influencia sobre la mezcla inicial de estos disolventes.

La etapa final del trabajo ha consistido en la simulacion y optimizacion de las
secuencias de destilacion. En este sentido, se han simulado los procesos de destilacion
extractiva y azeotropica que presentaban las condiciones de operacion mas favorables.
De esta forma, se ha podido realizar una comparacion en base a los costes totales anuales
para establecer qué tipo de destilacion y qué compuestos son los mas adecuados para

Ilevar a cabo la separacion de las mezclas objeto de estudio.

Una gran parte de los resultados obtenidos en el presente trabajo han sido
publicados en revistas internacionales de contrastado prestigio. Al respecto, se han

elaborado los siguientes articulos:

PLA-FRANCO, J.; LLADOSA, E.; LORAS, S.; MONTON, J.B. Phase equilibria
for the ternary systems ethanol, water + ethylene glycol or + glycerol at 101.3 kPa. Fluid
Phase Equilibria, 2013, vol 341, pp.54-60.
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PLA-FRANCO, J.; LLADOSA, E.; LORAS, S.; MONTON, J.B. Evaluation of
the 2-methoxyethanol as entrainer in ethanol-water and 1-propanol-water mixtures.
Journal of Chemical & Engineering Data, 2013, vol 58(12), pp.3504-3512.

PLA-FRANCO, J.; LLADOSA, E.; LORAS, S.; MONTON, J.B. Thermodynamic
analysis and process simulation of ethanol dehydration via heterogeneous azeotropic
distillation. Industrial & Engineering Chemistry Research, 2014, vol 53(14), pp.6084-
6093.

PLA-FRANCO, J.; LLADOSA, E.; LORAS, S.; MONTON, J.B. Isobaric vapor-
liquid-liquid equilibria for the ternary systems ethanol + water + propyl acetate and 1-
propanol + water + propyl acetate. Journal of Chemical & Engineering Data, 2014, vol
59(6), pp.2054-2064.

PLA-FRANCO, J.; LLADOSA, E.; LORAS, S.; MONTON, J.B. Approach to the
1-propanol dehydration using an extractive distillation process with ethylene glycol.
Chemical Engineering and Processing: Process Intensification, 2015, vol 91, pp.121-
129.
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2.1 Introduccién a la Quimica Sostenible

El rapido y prolongado crecimiento econémico que tuvo lugar en buena parte de
los paises desarrollados durante los afios posteriores a la Segunda Guerra Mundial trajo
consigo un aumento en el consumo de recursos naturales que propicid, entre otras cosas,
la generacion, emision y deposicion de un cada vez mayor numero de residuos. Una de
las primeras voces criticas que se alzaron ante esta situacion fue Rachel Carson en su obra
Silent Spring, publicada a principios de la década de los 60s del siglo XX. En el libro, su
autora denunciaba el efecto nocivo que habia causado sobre las aves de la zona el uso
indiscriminado de pesticidas en los cultivos de los alrededores. Aunque la idea recibid
fuertes criticas por parte de varias compafiias de la industria quimica, la publicacién de
Silent Spring esté considerada por muchos autores como uno de los hechos determinantes
en el nacimiento de los movimientos ecologistas actuales. De hecho, se considera que la
creacion en 1970 de la Agencia de Proteccion Ambiental de los Estados Unidos
(comunmente conocida como EPA, acrénimo en inglés de Environment Protect Agency)
fue una de las consecuencias directas que tuvo la publicacion de la novedosa obra de
Carson. Ademas de problemas locales, el desarrollo de la sociedad industrial también
propicid la aparicion de multiples problemas cuyos efectos eran globales, es decir, su
impacto ambiental iba mucho maés alld del area local donde se producia la emision de
contaminante. Ejemplos de estos problemas son la aparicion de agujeros en la capa de
ozono como consecuencia del uso de refrigerantes clorofluorocarbonados (CFC), la
presencia de ozono troposférico derivado principalmente de actividades como la quema

de combustibles fosiles, la lluvia &cida o el problema del calentamiento global.

De todos los problemas enumerados en el parrafo anterior, el del calentamiento
global es, con total seguridad, el que mayor atencion ha acaparado durante los ultimos
afos. En este sentido, actualmente existe un gran nimero de obras relacionadas con el
tema, desde profundos estudios basados en complejos modelos teoéricos hasta
documentales con un nivel adaptado al gran publico. Tomese como ejemplo la Figura 2.1,
donde se muestra el aumento exponencial del nimero de articulos publicados que hacen

referencia al calentamiento global desde el afio 1991 hasta noviembre de 2012,
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Figura 2.1 NUmero de articulos publicados sobre la problematica del calentamiento global por
afio. (Fuente: James Lawrence Powell, The Consensus on Anthropogenic Global Warming, 2015)

El origen del calentamiento global se encuentra en el incremento de la
concentracion de los gases de efecto invernadero (especialmente CO2) en la atmdsfera.
Estos gases tienen la facultad de absorber la radiacion infrarroja que llega a la atmosfera
terrestre. Aunque esta propiedad es imprescindible para el desarrollo de la vida humana
(de no existir, la temperatura media en la superficie de la Tierra seria 33°C menor a la
actual, haciendo inhabitable el planeta), el exceso de gases de efecto invernadero en la
atmosfera esta provocando un aumento en la temperatura global del planeta, con todo lo
que ello conlleva (una mayor frecuencia de afios con temperaturas sofocantes, incremento

del nivel de los océanos o derretimiento de los casquetes polares, entre otros).

Este aumento en la temperatura media del planeta se puede comprobar observando
los datos representados en la Figura 2.2, donde se muestra, para cada afio desde 1880
hasta la actualidad, la diferencia entre la temperatura media global y el valor promedio
durante el periodo 1951-1980. Los datos han sido extraidos del Instituto Goddard de
Investigaciones Espaciales perteneciente a la Agencia Nacional Aeronautica y Espacial
de los EE.UU (maés conocida por sus siglas en inglés, NASA), y se basan en los valores
publicados por Hanseny col. (2010), aunque han sido actualizados con datos que alcanzan
hasta el afio 2015. A primera vista, la grafica muestra de forma clara que durante los

ultimos afios el incremento de temperaturas, lejos de remitir, ha seguido en aumento.
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Figura 2.2 Temperatura global media de la Tierra, desde 1980 hasta la actualidad, en base al
periodo 1951-1980. (Fuente: Instituto Goddard de Investigaciones Espaciales de la NASA)

Los principales focos de emision de gases de efecto invernadero son, en su
mayoria, producto de la actividad humana, entre los que destacan el uso de combustibles
fosiles y la deforestacion (Peters y col., 2011). Se calcula que a dia de hoy la
concentracion de CO2 en la atmosfera esta aproximadamente en torno a los 392 ppm, un
valor alto si se compara con el de 1965, 320 ppm o el nivel de antes de la revolucion
industrial, 270 ppm (Keeling y col., 1976).

Todos estos problemas provocaron la reaccion de los distintos gobiernos
nacionales y organismos internacionales, los cuales establecieron varias leyes y
directrices. Asi, se formaron diversas organizaciones y se firmaron tratados como la
Convencidn Marco de las Naciones Unidas sobre el Cambio Climatico, cuyo objetivo era
impedir o mitigar las interferencias antropogénicas peligrosas para el sistema climatico.
Esta convencion dio lugar en 1997 al famoso Protocolo de Kyoto, aunque algunos paises
altamente industrializados como los EE.UU o la Republica Popular de China se negaron
a firmarlo en su momento. El objetivo del mismo era reducir las emisiones de los seis
principales gases de efecto invernadero. Esto son, el dioxido de carbono (COz), el gas
metano (CHas), el oxido nitroso (N20), los gases hidrofluorocarburos (HFC) o
perfluorocarbonos (PFC) y el hexafluoruro de azufre (SFs). Aunque el protocolo fue
adoptado el 11 de diciembre de 1997, no entr6 en vigor hasta el 16 de febrero de 2005.
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En este contexto no es de extrafar la aparicion a finales del siglo pasado de los 12
principios que definirian una nueva rama de la quimica y cuya principal area de interés
seria la reduccion del impacto ambiental que causan los procesos quimicos. Su nombre
original fue Green Chemistry, cuya traduccion literal es Quimica Verde. En Europa, el
término Verde se sustituyd por Sostenible, evitando asi cualquier posible connotacién
politica. Curiosamente, uno de los co-autores de estos doce postulados, Paul Anastas,
trabajaba en la anteriormente mencionada EPA. EIl principal objetivo de la Quimica
Sostenible es eliminar (o0, cuando esto no sea posible, reducir) el uso y la generacion de
sustancias perniciosas para el medio ambiente. De esta forma, son preferibles todos
aquellos procesos con rendimientos de reaccion altos, que produzcan una cantidad nula o
muy pequefa de subproductos, que eviten utilizar en la medida de lo posible productos
toxicos y que opten siempre por aquellas materias primas provenientes de fuentes
renovables. Desde un punto de vista energético, es importante que estos procesos sean lo

mas eficientes posibles.

Tal y como puede deducirse del parrafo anterior, la mayoria de principios de la
Quimica Sostenible se ajustan perfectamente a los intereses econdmicos del proceso. Esto
es, la reduccion del total de residuos generados conlleva una disminucion en los costes
del tratamiento de residuos mientras que reacciones con rendimientos mas grandes
propician un mejor aprovechamiento de las materias primas. Ademas, también la mejora
en la eficiencia energética supone un ahorro considerable. Por el contrario, en algunos
otros casos aplicar los postulados de la Quimica Sostenible resulta contraproducente
desde un punto de vista econémico. Y es que muchas veces utilizar materias primas
renovables o sustituir el uso de productos toxicos por otros menos nocivos resulta mas
caro, perjudicando de esta forma a la economia del proceso. Por ello, es importante
perseverar en la busqueda de nuevos procesos que permitan combinar las bondades de la

Quimica Sostenible sin aumentar con ello considerablemente los costes del proceso.

A tenor de lo explicado anteriormente, no es de extrafiar que en muchos casos las
alternativas planteadas sigan utilizando compuestos con un cierto nivel de toxicidad. Sin
embargo, estos nuevos procesos pueden considerarse validos y acordes a la filosofia
subyacente en la Quimica Sostenible siempre y cuando permitan una disminucién global
de las emisiones de productos contaminantes y/o supongan una reduccion parcial de la

toxicidad.
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2.2 Los biocombustibles como alternativa a los combustibles fésiles

Durante los tltimos afios la problematica del calentamiento global ha acaparado
gran parte de la atencion de la comunidad cientifica e incluso de los organismos politicos
nacionales e internacionales. Dado que el uso de combustibles fosiles es uno de los
principales focos de emision de gases de efecto invernadero, queda claro que uno de los
grandes retos de la humanidad es desarrollar tecnologias que permitan el
aprovechamiento de otras fuentes de energias, sustituyendo asi el actual sistema
energético.

Esta idea, que se encuentra en total concordancia con los pilares basicos de la
Quimica Sostenible, ha propiciado en las Gltimas décadas el desarrollo de mecanismos
capaces de aprovechar directamente o indirectamente la energia solar, como puedan ser
las plantas fotovoltaicas, fototérmicas o las centrales edlicas. Ademas de estas técnicas,
también se han desarrollado combustibles cuya fuente principal de energia proviene de
materia orgéanica conocida con el nombre de biomasa, los Ilamados biocombustibles.
Aunque en la comunidad cientifica existe cierto debate sobre la sostenibilidad de la
biomasa y por extension de los biocombustibles, en general si se consideran una fuente
de energia renovable, puesto que su velocidad de produccion puede igualarse a la de
consumo. Ademas, se acepta como norma general que el uso de biocombustibles no
incrementa el nimero de gases de efecto invernadero de la atmosfera, pues el CO:2
producido durante su combustién es capturado y transformado en Oz durante la etapa de

crecimiento de la biomasa.

Actualmente, los biocombustibles méas utilizados son el biodiesel, que se obtiene
a partir de semillas oleaginosas u otras materias vegetales y el bioetanol, producido a
partir de la fermentacion de materias vegetales ricas en aztcares como la cafia de aztcar
o el maiz. Una de las ventajas del bioetanol es que puede mezclarse con gasolina en
diversas proporciones. Globalmente, el contenido medio de etanol en gasolinas es tan solo
del 5.4%, aunque algunos paises son capaces de suministrar combustible con el 25% o
incluso el 100%. Un ejemplo de esto ultimo es Brasil, uno de los mayores productores
mundiales, donde se establece por ley que el contenido minimo debe estar por encima del
27%. En Europa, la ley establece unos limites minimos de un 5.75% de etanol para

motores sin ninguna modificacion.
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Otro de los compuestos con un gran potencial es el biopropanol (basicamente, 1-
propanol). Sin embargo, y al contrario que el bioetanol, el uso de biopropanol como
aditivo en gasolinas sigue siendo practicamente inexistente, principalmente por las
dificultades que plantea su proceso de produccién. Actualmente, aunque existen procesos
basados en la fermentacion de biomasa, los rendimientos de estos procesos siguen siendo
muy bajos, puesto que incluso a bajas concentraciones el 1-propanol resulta toxico para
los microorganismos (Minteer, 2010). No obstante, es de esperar que este problema se
solucione con el tiempo, y el uso de biopropanol como aditivo en gasolinas vaya

aumentando.

Independientemente del proceso que se utilice para la obtencion de etanol (como
por ejemplo la sintesis a partir de etileno o fermentacion de azucares) el resultado final es
siempre una mezcla de etanol y agua. Lo mismo le ocurre al biopropanol cuando se
obtiene a partir de la fermentacion. Esto representa un grave problema, pues la presencia
de agua hace imposible el uso de etanol o 1-propanol como biocombustibles, puesto que
cuando se afiaden estos compuestos a la gasolina el agua presente puede provocar un
desdoblamiento de fases en el depdsito. Por lo tanto, el agua debe ser eliminada,
independientemente de si se desea utilizar cualquiera de estos dos compuestos como

aditivos a la gasolina o directamente como biocombustible.

El problema principal de la deshidratacion de estos alcoholes es que no puede
Ilevarse a cabo mediante destilacion convencional, que es la operacidn de separacion que
se utiliza habitualmente en la industria cuando se desea separar liquidos. Mas adelante se
profundizara en las causas de esta situacion. Ante este impedimento, son varias las
alternativas disponibles. Asi, entre las técnicas de separacion disponibles se encuentran
la extraccion con disolventes liquidos o dioxido de carbono, el uso de tamices moleculares
que adsorban el agua, las operaciones de 6smosis con membranas o los procesos de

destilacion extractiva o azeotrdpica.

En este sentido, la presente Tesis Doctoral se encuadra dentro del campo de
estudio de la deshidratacion de alcoholes. Concretamente, y de todas las técnicas que se
han nombrado en el parrafo anterior, el presente trabajo se centra en la técnica de

separacion mediante destilacion extractiva o azeotrépica.
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2.3 La destilacion

Anteriormente ya se ha sefialado que la destilacion es la operacidn unitaria mas
utilizada en todo el mundo a la hora de separar mezclas formadas por liquidos. Ademas,
la demanda de productos cada vez méas puros hace que, lejos de desfallecer su uso con los
afios, la destilacion siga acaparando buena parte de la atencion del mundo académico,
especialmente del dedicado al desarrollo e investigacion de las técnicas de separacion.
Segun los datos disponibles, se estima que la destilacion es la técnica empleada entre el
90y 95% de los casos en los que se realizan separaciones a nivel industrial. De hecho, las
columnas de destilacion son responsables de cerca del 50% de los costes de inmovilizado
y operacion de todos los procesos industriales existentes, con un 50% del consumo total
de energia empleada por toda la industria petroquimica (Gorak y Sorensen, 2014). Uno
de los factores determinantes a la hora de utilizar columnas de destilacion es su amplio
abanico de capacidades, con diametros que van desde tamafos pequefios (0,3 m) hasta
aquellos de mayores dimensiones (llegando incluso a alcanzar diametros de 12 m en
ocasiones excepcionales). También la altura de las columnas de destilacion puede variar,

aungue en esta ocasion el intervalo es méas limitado (30 m de altura méaxima).

La destilacion se basa en la diferencia de volatilidades entre los distintos
componentes de la mezcla. Asi, durante un proceso de destilacion convencional la mezcla
se divide en dos fases que estan en equilibrio liquido-vapor (ELV), con composiciones
claramente diferenciadas: una de las fases se encuentra en estado vapor y es rica en los
compuestos mas volatiles, mientras que la otra fase es liquida, donde predominan los
compuestos con temperaturas de ebullicion méas elevadas. La separacion final se alcanza
gracias a la diferencia de composiciones entre ambas fases, resultantes de la vaporizacién
parcial de una mezcla liquida o la condensacion parcial de una mezcla en estado vapor.

Resulta evidente que la separacion viene marcada por el ELV de la mezcla.

No obstante, existen dos casos en los que es imposible separar completamente
mezclas binarias mediante un proceso de destilacion convencional. El primero de ellos es
cuando los dos componentes poseen valores de la temperatura de ebullicion muy
préximos entre si. En este caso, el alto nimero de etapas tedricas y el caudal de reflujo
requeridos para llevar a cabo la separacion son tan elevados que hacen econémicamente

inviable el proceso.
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Ejemplos de sistemas cuyas volatilidades relativas poseen valores muy cercanos
a la unidad son aquellos formados por parafinas y olefinas con el mismo namero de
atomos de carbono, como por ejemplo el sistema formado por ciclohexano y ciclohexeno
o el constituido por n-hexano y 1-hexeno. El otro tipo de mezclas cuya separacion por
destilacion convencional no es posible es aquel donde sus componentes forman un
azedtropo. El término azedtropo (vocablo derivado del griego cuya traduccion literal seria
“que no cambia al hervir”) fue introducido en 1911 por John Wade y Richard W.
Merriman para referirse a aquellas mezclas cuya composicién no variaba a pesar de estar
en ebullicion. Sin embargo, las composiciones si se modificaban cuando la presién
cambiaba. Actualmente, se sabe que las mezclas azeotropicas alcanzan un punto a una
determinada temperatura (cuyo valor sera el minimo o maximo del intervalo de
temperaturas de equilibrio de la mezcla) donde las composiciones de las fases en
equilibrio son idénticas. Cuando se produce esta situacion, la fase vapor no se ve
enriquecida por el componente mas volatil, lo que limita la separacion de los componentes

de la mezcla, a diferencia de lo que si ocurre en la destilacion convencional.

Cuando la destilacion clasica es incapaz de llevar a cabo la completa separacion
de los componentes de una mezcla es indispensable el desarrollo de nuevas técnicas de
destilacion que sean capaces de solventar este problema. En este sentido, en algunas
ocasiones las separaciones de mezclas azeotrépicas se realizan por destilacion con cambio
de presion. Esta técnica consiste basicamente en modificar la presién y alterar de esta
forma el punto azeotropico. Sin embargo, para que este tipo de destilacion tenga éxito es
necesario que la composicion del azedtropo varie significativamente con la presion v,
desgraciadamente, esto no ocurre en muchos de los casos. En este sentido, los azedtropos
estudiados en el presente trabajo son un claro ejemplo de aze6tropos que no se ven
alterados significativamente por los cambios de presion (la composicion varia menos del
5%).

Otra posible alternativa a la destilacion convencional es la adicion de un tercer
componente (conocido normalmente con el nombre de entrainer) que ejerza de disolvente
y pueda favorecer la separacion de la mezcla inicial. El tipo de destilacion resultante varia
en funcién del comportamiento o la naturaleza del compuesto afiadido a la mezcla inicial
asi como de las condiciones de operacion. Asi, se habla de destilacion extractiva cuando
el compuesto que se afiade es un liquido miscible en la mayor parte del intervalo de

composiciones que modifica la volatilidad relativa de la mezcla inicial.
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Cuando la adicion del tercer compuesto propicia la formacion de un nuevo
azedtropo, se habla de destilacion azeotropica. Por otra parte, si el compuesto que se
afiade es una sal el proceso se conoce con el nombre de destilacion en presencia de sales,
en donde la sal altera la volatilidad relativa de la mezcla inicial al disociarse en ésta. Por
ultimo, también existe la destilacion reactiva, donde el entrainer reacciona de manera
reversible con uno de los compuestos de la mezcla inicial. De los distintos tipos
enumerados anteriormente, los mas utilizados para la deshidratacion de alcoholes son la
destilacion extractiva y la destilacion azeotropica. El presente trabajo se centra
precisamente en la bldsqueda de entrainers que, ademas de cumplir ciertos requisitos
medioambientales, permitan la separacion de mezclas azeotrépicas mediante un proceso
de destilacion extractiva o azeotrOpica. Por ello, es importante ahondar en las

caracteristicas principales de ambos procesos.

2.3.1 La destilacion extractiva

La Figura 2.3 muestra el diagrama de flujo de un proceso de destilacion extractiva
compuesto por una secuencia de dos columnas. La primera columna se conoce con el
nombre de columna extractiva, pues es donde el disolvente extrae o arrastra uno de los
dos compuestos a separar. Esta columna cuenta con dos corrientes de alimentacion. La
primera de ellas corresponde a la mezcla inicial mientras que la otra est4 formada por
disolvente puro. El plato de alimentacion es distinto para cada una de las dos corrientes,
siendo una de las variables de optimizacion, aunque por regla general la entrada de
entrainer suele estar localizada en la seccion de cabeza de columna, tan solo unos platos
por debajo del condensador. Esta configuracion responde a la necesidad de mantener una
concentracion de entrainer elevada a lo largo de toda la columna, pues en caso contrario
su presencia se veria reducida a la zona de agotamiento debido a las elevadas temperaturas

de ebullicion que suelen tener estos disolventes.

En el caso descrito en la Figura 2.3, la corriente destilado de la columna extractiva
estd formada en su gran mayoria por el producto A, mientras que la corriente residuo es
una mezcla de producto B con disolvente. Puesto que la adicion de disolvente modifica
la volatilidad relativa de los componentes de la mezcla inicial, puede ocurrir que el
producto que se obtenga como corriente destilado de la columna extractiva no sea el més
volatil de los dos, produciéndose entonces una inversion en la volatilidad relativa de los

componentes que forman la mezcla a separar.
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Figura 2.3 Diagrama de flujo de un proceso de destilacion extractiva

La segunda columna es la columna de recuperacion de disolvente, pues es en dicha
columna donde se produce la separacion entre el disolvente y el componente no
recuperado en la columna extractiva. Normalmente, el disolvente suele tener un punto de
ebullicién muy por encima del de los compuestos de la mezcla inicial, por lo que llevar a
cabo la operacidn es relativamente sencillo. Asi, la columna de recuperacion suele tener
pocas etapas tedricas y operar con razones de reflujo bajas. Ademas, puesto que la
recuperacion de disolvente es elevada, el consumo neto del mismo es infimo,

beneficiando con ello a la economia global del proceso.

Otro de los factores a tener en cuenta cuando se analiza la rentabilidad econémica
del proceso de destilacion extractiva es la recuperacion energética. Tal y como se ha
explicado anteriormente, los disolventes suelen tener puntos de ebullicion con valores
bastante elevados. Por consiguiente, la corriente residuo de la columna de recuperacion
de disolvente se encuentra a una temperatura elevada. Esta energia se puede aprovechar,

si es necesario, para calentar alguna de las otras corrientes del proceso.

A tenor de lo descrito anteriormente, la eleccién del disolvente es uno de los pasos
criticos que determinan si el proceso de destilacion extractiva es factible o no. Asi pues,
no es de extraiiar la gran cantidad de estudios existentes que versan sobre las
caracteristicas que debe tener un entrainer a la hora de realizar el proceso de destilacion

extractiva con éxito.
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Una de las cosas en las que coinciden la mayoria de estas obras es en recomendar
la destilacion extractiva para separar aquellas mezclas formadas por compuestos con
grupos funcionales distintos, aprovechando asi la preferencia del disolvente por uno de
los compuestos de la mezcla original y por lo tanto haciendo rentable el proceso. Como
ejemplo, es importante resefiar los estudios publicados por Benedict y col. (1945),
Hoffman (1964), Doherty y col. (1985), Laroche y col. (1991, 1992) u obras mas recientes
como la de Kulajanpeng y col. (2016).

Ademas, todos estos autores concluyen que la principal caracteristica que debe
tener un disolvente es la capacidad de producir un cambio sustancial en la volatilidad
relativa de los compuestos a separar. También es conveniente poseer un punto de
ebullicién mayor que los componentes de la mezcla inicial. A modo de valor guia, se
pueden considerar valores razonables aquellos que estén 30 °C por encima de las
temperaturas de los compuestos a separar. Otra de las propiedades mas importante es que
la mezcla ternaria resultante no presente ningin azeo6tropo ternario ni que el disolvente
reaccione con ninguno de los compuestos de la mezcla inicial, lo que permite recuperar
facilmente el disolvente sin producir pérdidas importantes. Por supuesto, el disolvente no
debe ser ni corrosivo ni térmicamente inestable. A todas estas caracteristicas deben
sumarse otra serie de parametros en pos del beneficio medioambiental y también
econdémico. Asi, el disolvente debe estar disponible en el mercado a precios razonables
para evitar que el proceso de destilacion extractiva se convierta en inviable desde el punto
de vista econdmico. Por Gltimo, destacar que el disolvente no debe ser tdxico ni causar
un impacto ambiental elevado, pues entonces el proceso iria en la direccion contraria a

los postulados de la Quimica Sostenible, enumerados anteriormente.

2.3.2 La destilacion azeotropica

Al igual que en la destilacion extractiva, en la destilacién azeotrdpica se afiade un
tercer componente capaz de modificar la volatilidad relativa de los compuestos de la
mezcla inicial. La principal diferencia viene dada porque la adicion de este tercer
compuesto provoca la aparicion de un azeétropo. Dependiendo del nimero de fases
inmiscuidas en el azeotropo ternario se puede hablar de destilacion azeotropica
homogénea (cuando solamente intervienen la fase vapor y la fase liquida) o heterogénea
(cuando intervienen la fase vapor y dos fases liquidas).
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Esta Gltima es la que despierta mas interés debido a las posibilidades de separacion
que brinda la existencia de dos fases liquidas en equilibrio. De esta forma, la destilacidn
azeotrépica heterogénea aprovecha la combinacién de azeo6tropos de temperatura de
ebullicion minima y la miscibilidad parcial entre los componentes de la mezcla ternaria
para poder superar el efecto de la presencia de otros azeotropos en la mezcla que, de otro
modo, impedirian la separacion deseada. Debido a la naturaleza parcialmente miscible
del agua con muchos compuestos organicos, este tipo de destilacion esta principalmente

sefialado para la deshidratacion de compuestos organicos.

La Figura 2.4 muestra un proceso de destilacion azeotrdpica heterogénea
representado por una secuencia de destilacion de una sola columna, conocida con el
nombre de columna azeotropica. En muchos casos también existe una segunda columna
de destilacion para purificar la corriente acuosa que sale del decantador, pero en el
proceso de la Figura 2.4 no se ha considerado necesario incluirla. En cualquier caso, los
fundamentos teoricos de la destilacion azeotrdpica quedan suficientemente explicados

mediante el proceso de una sola columna que se describe a continuacion.

El alimento de la columna azeotropica es la corriente formada por la mezcla a
separar mas la corriente de disolvente puro. En el caso representado en la citada figura,
ambas corrientes (mezcla inicial y disolvente) se unen antes de entrar a la columna,
quedando el punto resultante en la zona homogeénea del sistema. Si el disolvente utilizado
posee las caracteristicas adecuadas, la corriente residuo de la columna azeotropica estara
formada casi en su totalidad por el producto a separar, producto B en este caso. El
principal factor diferencial de la destilacion azeotrépica heterogénea se encuentra
precisamente en la corriente destilado de la primera columna, cuya composicion estad muy
cerca de la del azeotropo ternario heterogéneo. Por lo tanto, cuando esta corriente
condense se formaran dos fases liquidas, que pueden separarse mediante decantacion y
cuya composicion dependera directamente del equilibrio liquido-liquido-vapor (ELLV)
de la mezcla. Asi, en algunos casos con mezclas de agua y compuestos organicos, una de
estas dos corrientes es practicamente agua, mientras que la otra corriente es una mezcla
formada por el disolvente, el compuesto organico y, en menor proporcién, agua. Esto es
lo que sucede en el caso representado en la Figura 2.4. La corriente organica se utiliza
como corriente reflujo de la columna azeotrépica mientras que la corriente acuosa se

envia a tratamiento de agua, pues presenta una concentracion pequefia de impurezas.
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Reflujo
(disolvente + B + agua)
|

Disolvente

Mezcla
(agua+B)

Apua—

Columna azeotropica

Figura 2.4 Diagrama de flujo de un proceso de destilacion azeotrdpica

Cuanto mayor sea la pendiente de las lineas de unién que forman la curva binodal
en el diagrama de composiciones ternario (mas adelante se profundizara en este concepto)
mejor sera el disolvente, puesto que permitira una mayor separacion de las fases acuosa
y organica. Por lo tanto, el compuesto adecuado para llevar a cabo la destilacidn
azeotropica heterogénea serd aquel que, modificando la volatilidad relativa de los
compuestos de la mezcla inicial, sea parcialmente miscible con al menos uno de estos
compuestos y ademas forme un azedtropo heterogéneo. Ademas, es importante que posea
una serie de propiedades ya comentadas en la seccién de la destilacion extractiva, tales
como la estabilidad térmica, que sea inerte con los componentes de la mezcla y que no

sea Corrosivo.

2.3.3 Eleccion y evaluacion de disolventes

A tenor de lo explicado en los apartados anteriores, la eleccién del disolvente o
entrainer es crucial a la hora de disefiar un proceso de destilacion extractiva o azeotropica.
El primer paso en la eleccion del disolvente consiste en realizar un cribado entre todos
los compuestos de los que se disponga informacion acerca de su estructura y propiedades,
seleccionando aquellos mas validos de acuerdo al tipo y caracteristicas de sus grupos
funcionales asi como de su interaccion con los compuestos a separar. A modo de guia,
siempre resulta muy til tener en cuenta los compuestos que ya se utilizan en la

separacion.
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Alternativamente, también se pueden emplear métodos de disefio molecular
asistidos por ordenador, los cuales permiten identificar sisteméaticamente aquellos
compuestos que poseen las caracteristicas deseadas. Sin embargo, la precision de todos
estos métodos esta seriamente limitada, y necesitan de validacion experimental. Por ello,
la mejor opcion es elaborar una lista con los compuestos cuya estructura molecular
coincida con la deseada y posteriormente disefiar los procesos de separacion utilizando
los datos ELV y ELLV (estos ultimos unicamente en aquellos sistemas parcialmente

miscibles), de los candidatos a disolvente y los componentes de la mezcla a separar.

La eleccion de candidatos en el presente trabajo ha sido realizada basandose en
trabajos previos (Offeman y col., 2005; Lladosa, 2009). Ademas, se ha tenido en cuenta
que los compuestos propuestos mejoren el proceso existente desde el punto de vista
medioambiental, ya sea reduciendo la toxicidad del proceso global o disminuyendo de
forma considerable la emision de compuestos orgénicos volatiles a la atmdsfera. En esta
linea, se han propuesto como disolventes los siguientes compuestos: glicerol, etilenglicol,
2-metoxietanol, éter isopropilico, acetato de propilo, isobutanol y bis (trifluorometil-
sulfonilimida) de 1-butil-3-metilimidazolio. Este ultimo compuesto, cuya forma
abreviada es [BMIM][NTf2], es un liquido ionico. Con este término se conoce a aquellas
sales que se encuentran en estado liquido a temperatura ambiente. El primer liquido ionico
conocido fue el nitrato de etiloamonio, sintetizado en el laboratorio por Walden en 1914.
A éste le siguieron las sales con iones cloroaluminatos desarrolladas por Hurley y Wier
en 1951 para llevar a cabo la galvanoplastia de aluminio a baja temperatura. Sin embargo,
no fue hasta la mitad de los afios 80s del siglo XX cuando Fry y Pienta (1985) propusieron
el uso de liquidos i6nicos como disolventes en sintesis organicas. Desde entonces, la
popularidad de los i6nicos liquidos como disolventes alternativos no ha parado de crecer.
A dia de hoy, se conocen méas de 500 liquidos idnicos distintos, y se calcula que existen
miles de combinaciones potenciales entre diferentes iones capaces de formar liquidos
ionicos (Earle y Seddon, 2000).

Las propiedades de los liquidos ionicos vienen determinadas por la estructura e
interaccion de sus iones. Normalmente, estos compuestos se componen de grandes
cationes organicos y asimétricos, y de aniones organicos o inorganicos. Estas
combinaciones propician que el uso de los liquidos idnicos en procesos de sintesis y
extraccion presente una serie de determinadas ventajas en comparacion con los

disolventes organicos convencionales.
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Entre otras, destacan su baja presion de vapor, su capacidad para mantenerse en
estado liquido dentro de un rango de temperaturas superior a los 400 K y su densidad
superior a la del agua. Ademas, los liquidos idnicos son miscibles con varias sustancias
de distinta polaridad y pueden disolver simultineamente compuestos organicos e
inorganicos. Sin embargo, la caracteristica que hace mas atractivos a los liquidos ionicos
de cara a su uso como disolventes es la posibilidad de disefiar su estructura con el fin de
conseguir las propiedades requeridas para una aplicacion especifica. De esta forma, se
elige un cation y anion de acuerdo a la propiedad principal que se desee. Después, se
modifica la naturaleza y longitud de los grupos funcionales hasta alcanzar el valor que se

requiera para la propiedad deseada.

Seleccionados los compuestos candidatos a disolvente, la siguiente etapa es la
obtencion de los datos experimentales de equilibrio. En este sentido, conviene realizar en
primer lugar una consulta bibliografica que permita localizar este tipo de datos para el
sistema objeto de estudio. Sin embargo, y a pesar de que los primeros datos
termodinamicos de equilibrio se remontan a finales del siglo XIX, a dia de hoy todavia
existen notables lagunas en lo que a datos de equilibrio publicados se refiere. La razén
reside en la casi infinita cantidad de combinaciones posibles para la formacion de
sistemas. En estos casos, la Unica opcion es la determinacion directa de los datos
experimentales de equilibrio. Dado que los datos ELV y ELLV de los sistemas propuestos
carecen de un estudio exhaustivo, la primera parte de la presente Tesis Doctoral es la

obtencion de estos datos.

Una vez se dispone de los datos experimentales, el siguiente paso es la correlacion
de los mismos con el fin de obtener los pardmetros de los modelos de actividad, y poder
estimar de esta forma el equilibrio entre fases en mezclas multicomponentes. Ademas,
con estos mismos parametros también se pueden calcular varias herramientas muy Utiles
alahora de evaluar los disolventes, tales como los mapas de curvas residuales o las curvas
de isovolatilidad. En este trabajo se han utilizados modelos basados en el concepto de
composicion local, como son los modelos de Wilson (1964), NRTL (Renon y Prausnitz,
1968) y UNIQUAC (Abrams y Prausnitz, 1975). Ademas, y debido a su particular
naturaleza, se ha hecho uso del modelo NRTL electrolito (Chen y col., 1982) para el
sistema con [BMIM][NTf;]. Mé&s adelante se profundizard en los aspectos y

caracteristicas de cada uno de estos modelos.
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El calculo teorico del equilibrio que hacen estos modelos permite la simulacion y
optimizacion de procesos de destilacion utilizando una serie de aplicaciones informaticas
disefiadas principalmente con este fin. La simulacion de procesos se ha convertido en una
tecnologia clave para el disefio y desarrollo de procesos industriales, el dimensionamiento

de equipos y la optimizacién de procesos.

Sin embargo, es importante remarcar que cualquier tipo de calculo tedrico como
los que realiza un simulador debe de estar basado en determinaciones experimentales
(como en este caso), pues de lo contrario se estaria perdiendo rigurosidad. Y aun asi, es
necesario tener siempre presente que todo célculo teérico puede conducir a algun error,
ya sea durante el uso del conjunto de ecuaciones para obtener las propiedades fisicas y
termodinamicas de los compuestos o durante la aplicacion de los modelos termo-
dindmicos que describen el equilibrio entre fases. Por lo tanto, es imprescindible que
cualquier proceso fruto de una simulacion se traslade previamente a escala de laboratorio

antes de su implantacion a nivel industrial.
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El presente trabajo de Tesis Doctoral se centra en la basqueda de compuestos que
puedan emplearse como disolventes en la separacion de mezclas azeotropicas mediante
un proceso de destilacion extractiva o azeotropica. El requisito principal de los candidatos
a disolvente es que sean respetuosos con el medio ambiente o, si no es el caso, consigan
disminuir el impacto ambiental de los compuestos que se utilizan actualmente en esa

misma clase de procesos.

Las mezclas azeotrdpicas a separar, formadas por agua y un alcohol de bajo peso
molecular (etanol o 1-propanol), presentan un gran interés industrial puesto que aparecen
durante el proceso de obtencién del bioetanol y del biopropanol, respectivamente. Estos
dos productos presentan gran potencial como aditivos de la gasolina y constituyen una

alternativa de futuro al uso de los combustibles fosiles.

El primer objetivo del presente trabajo se centra en la obtencion de datos
isobaricos de equilibrio liquido-vapor (ELV) vy, dependiendo del sistema, también de
datos de equilibrio liquido-liquido-vapor (ELLV) a presidn atmosférica. En esta linea, en
primer lugar se obtendran los datos ELV correspondientes a los sistemas binarios
formados por las mezclas objeto de estudio: etanol + agua y 1-propanol + agua. Aunque
a primera vista este paso puede resultar innecesario debido a la gran cantidad de datos
publicados que hacen referencia a estos sistemas, la decisién obedece a un intento de
lograr mayor consistencia, evitando de esta forma utilizar datos de otros trabajos.
Después, se determinaran los datos ELV de los sistemas ternarios formados por las
mezclas objeto de estudio y aquellos disolventes propuestos que son miscibles en todo el
intervalo de composiciones. En total, se obtendran los datos ELV para los sistemas
formados por etanol, agua y glicerol, etilenglicol o 2-metoxietanol y los formados por 1-
propanol, agua y etilenglicol o 2-metoxietanol. También se determinaran
experimentalmente los datos ELV de los sistemas binarios constituyentes cuando estos
datos no se encuentren publicados, como en el caso del sistema con 2-metoxietanol o el
del etilenglicol. Ademas, se obtendran los datos ELV de las regiones homogéneas y los
datos ELLV de las regiones heterogéneas de los sistemas ternarios formados por etanol,
aguay eter isopropilico, isobutanol, acetato de propilo o bis (trifluoro-metilsulfonilimida)
de 1-butil-3-metilimidazolio, abreviado como [BMIM][NTf2]. Por su parte, se hara lo
propio para los sistemas formados por 1-propanol, agua y éter isopropilico, isobutanol o

acetato de propilo.
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Todos los puntos experimentales seran sometidos al correspondiente test de
consistencia termodinamica. Para los sistemas binarios se aplicara el test de Fredenslund
(1977) y para los sistemas ternarios el test de McDermott-Ellis (1965) modificado por
Wisniak y Tamir (1977).

Una vez confirmada la consistencia termodinamica de los datos experimentales el
siguiente paso seré correlacionar dichos datos utilizando tres modelos termodindmicos de
composicion local: Wilson (Wilson, 1964), NRTL (Renon y Prausnitz, 1968) y
UNIQUAC (Abramsy Prausnitz, 1975). Estos modelos se utilizaran en todos los sistemas
que no contengan [BMIM][NTf2] a excepcion del modelo de Wilson, que solamente se
empleara en sistemas completamente miscibles. Para el sistema con el liquido idnico se
utilizara el modelo NRTL electrolito (Chen, 1982). El objetivo principal de las
correlaciones sera obtener los parametros de estos modelos para poder asi estimar
correctamente tanto los datos ELV como los ELLV de los sistemas ternarios. La fiabilidad
de estos modelos esta mas que confirmada, como demuestra su uso tan extendido en la

bibliografia.

Finalizado el ajuste de los parametros de los modelos termodinamicos, se hara uso
de los mismos para obtener los mapas de curvas residuales, que dictaminaran qué
disolventes son capaces de llevar a cabo las separaciones objeto de estudio. Aquellos
disolventes que, debido a los resultados, no puedan utilizarse satisfactoriamente ni en un
proceso de destilacion extractiva ni en uno de destilacion azeotrdpica (ya sea homogeénea
0 heterogénea) seran descartados. Ademas, en aguellos casos donde se planteen casos de
destilacion extractiva, se utilizardn los parametros obtenidos en la correlaciéon para

calcular la cantidad minima de disolvente necesaria para romper el aze6tropo.

Por ultimo, se simularan y optimizaran los distintos procesos de destilacion
extractiva y azeotrdpica que se hayan planteado, dependiendo del caso. Esto permitira
establecer cuél de los disolventes propuestos es capaz de llevar a cabo las separaciones

planteadas de forma mas eficaz y econdmica.

Asi pues, quedan establecidos los objetivos que se plantean durante la realizacion
del presente trabajo de Tesis Doctoral. El titulo que adorna al mismo es “Determinacion
Experimental del Equilibrio entre Fases de Sistemas Azeotropicos Relacionados con
Biocombustibles. Seleccion de Entrainers de Bajo Impacto Ambiental”. A tenor de lo

explicado en los ultimos parrafos, el nombre parece justificado.



4. Conceptos Teoricos
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4.1 Equilibrio entre fases

Uno de los objetivos méas importantes de la Termodindmica en el ambito de la
Ingenieria Quimica es el estudio, analisis y desarrollo de expresiones que permitan
establecer las condiciones del equilibrio entre las distintas fases de una mezcla. Con este
objetivo, se utilizan una serie de ecuaciones que incluyen propiedades termodindmicas
extensivas del sistema como la energia interna, U, la entalpia, H, la energia de Helmholtz,
A, laenergia de Gibbs, G o propiedades intensivas, como son la presion, P, la temperatura,

T, o los potenciales quimicos, s

Se considera gue un sistema cerrado formado por mas de un componente estara
en equilibrio cuando, a presion y temperatura constantes, la energia de Gibbs total sea
minima. Es decir, cualquier modificacion en la composicion de las fases que estén en
equilibrio no producira ninguna variacion en la energia de Gibbs total del sistema,

siempre y cuando no se alteren la presion y temperatura del sistema. Por lo tanto:
(dG)pr=0 (4.1)

La ecuacion anterior define el equilibrio termodinamico. Sin embargo, a efectos
practicos resulta mucho mas conveniente expresar la condicion de equilibrio mediante
alguna propiedad que se pueda medir en el laboratorio, como por ejemplo alguna de las

propiedades intensivas del sistema.

En un sistema abierto, a presion y temperatura constantes, la energia de Gibbs del
sistema es funcion del nimero de moles de los distintos componentes que forman la
mezcla asi como de sus respectivos potenciales quimicos. Por lo tanto, para un sistema

de N componentes y M fases, G se puede expresar como:

M N
G=> > u'dnf (4.2)
f=1 i=1
donde x' y dn/ son el potencial quimico y la variacion del nimero de moles,

respectivamente, del componente i en la fase f. A partir de esta ecuacion se deduce que
en un sistema en equilibrio termodinamico los potenciales quimicos de un mismo

componente son iguales, independientemente de la fase en la que se encuentre.

Wit= pit=...= uiV i=1,2,...,N (4.3)
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El potencial quimico es una propiedad que no se puede obtener a partir de
observaciones experimentales. Por esta razon resulta imprescindible utilizar propiedades
que si puedan medirse experimentalmente. En este sentido, es necesario introducir en

primer lugar un nuevo concepto, la fugacidad, f , cuya definicion para el componente i

en la fase f es la siguiente:
w =RT"Inf'+C (4.4)

donde R es la constante universal de los gases y C un parametro dependiente de la

temperatura y la naturaleza del componente.

Si el sistema esta en equilibrio, la presion y temperatura seran las mismas en todas
las fases, y el parametro C sera igual a cero. Como consecuencia, se tiene que en el
equilibrio termodinamico la fugacidad de cada componente es la misma en todas las fases
en las que esté presente:

ft=f>=.=f" i=1,2,..,N (4.5)

En los sistemas formados solamente por una fase vapor y una fase liquida, la

ecuacion (4.5) puede expresarse de la siguiente forma:
fr =1 (4.6)

Existen varios métodos para expresar las fugacidades de la ecuacion anterior. Uno
de ellos es el método phi-phi (¢-¢), que describe ambas fases mediante ecuaciones de
estado, y otro es el método gamma-phi (y-¢) que utiliza un modelo de coeficientes de

actividad para la descripcion de la fase liquida y una ecuacion de estado para la fase vapor.

Gran parte de los grupos de investigacion dedicados al estudio del equilibrio
termodinamico eligen el método gamma-phi (y-¢) debido a los buenos resultados que
proporciona para una amplia variedad de mezclas a presiones bajas y moderadas.
Ademas, el método phi-phi (¢-¢) resulta inadecuado en aquellos sistemas formados por
compuestos polares o con un elevado peso molecular (Benmekki y Mansoori, 1987),
como lo son algunos de los disolventes propuestos en el presente trabajo. Por todos estos

motivos, en el presente trabajo se utiliza el método gamma-phi (y-¢).
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Asi pues, la ecuacion que describe el equilibrio liquido-vapor es la siguiente:
7% 0 =vidP (4.7)

donde yi es la fraccion molar del componente i en la fase vapor, éi es el coeficiente de
fugacidad del componente i en la fase vapor, P es la presién del sistema, y es el
coeficiente de actividad del componente i en la fase liquida, xi es la fraccion molar del
componente i en la fase liquiday f’ es la fugacidad del componente i en el estado de

referencia elegido para la fase liquida.

El tratamiento termodindmico de los datos de equilibrio obtenidos
experimentalmente se ha realizado de acuerdo a la ecuacion (4.7). Por lo tanto, es
imprescindible describir todos los aspectos relacionados con los términos que aparecen

en dicha ecuacion.

4.1.1 Coeficiente de fugacidad

En condiciones ideales, la fugacidad del componente i en la fase vapor es igual a
su presion parcial, pi. Sin embargo, en el presente trabajo no se ha considerado la idealidad
de la fase vapor, por lo que se hace necesario introducir una variable que represente la
desviacion respecto a la idealidad de la fugacidad de la fase vapor. Asi pues, se define el

coeficiente de fugacidad, ¢3i , como la relacion entre la fugacidad de un componente y su

presién parcial. Para un componente i en fase vapor, se expresa como:

éi = fi = fi —)fiv :éi y;P (4.8)
pi  YiP

De las tres variables que conforman el célculo de la fugacidad del componente i
en la fase vapor, tanto la presiébn como la fracciébn molar de la fase vapor pueden
determinarse experimentalmente. Por lo tanto, si se desea conocer la fugacidad de un
componente en la fase vapor la unica variable a calcular es el coeficiente de fugacidad.
En este sentido, Prausnitz y Anderson (1961) establecieron que el coeficiente de

fugacidad se puede calcular a partir de sus propiedades volumétricas:

Ing, = RlTT(\T ~ RPTde (4.9)
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Ademas de la temperatura y presion del sistema, en la ecuacion anterior también

aparece el volumen molar parcial del componente i, expresado como V; y cuya definicion

es la siguiente:

oV
V,=| 4.1
=l 5 (4.10)

PTGy

Por lo tanto, para calcular el coeficiente de fugacidad sera necesario disponer de
una ecuacion de estado que permita obtener el volumen molar parcial. En aquellos casos
donde las presiones son bajas 0 moderadas es posible utilizar la ecuacion del virial. Si se
prescinde de los términos posteriores al segundo coeficiente, la expresion resultante de la

ecuacion del virial se puede escribir como:

z-PV_q1,BP (4.11)
RT RT
donde Z es el factor de compresibilidad; V, el volumen molar; B, el segundo coeficiente

del virial; R, la constante universal de los gases y T la temperatura absoluta.

El segundo coeficiente del virial, B, es funcion de la composicion de la fase vapor
y de la temperatura. Para una mezcla de N componentes este coeficiente se puede obtener

mediante la aplicacion de la siguiente ecuacion:

N N

B=ZZ Yi¥;B; (4.12)

i=1 j=1
donde Bij representa las interacciones entre las moléculas i y j. Por lo tanto, Bij = Bji.

Si se combinan las tres ecuaciones anteriores se obtiene la ecuacion que relaciona

el coeficiente de fugacidad con los segundos coeficientes del virial:

Ing =F;(2ZN: y,B, —BJ (4.13)

Por lo tanto, queda claro que para calcular el coeficiente de fugacidad es

imprescindible disponer de los valores de los segundos coeficientes de virial.
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Para ello, es posible utilizar alguno de los métodos de estimacion existentes, entre
los que destacan el de O’Connell y Praunsnitz (1967), Tsonopoulos (1974), Hayden y
O’Connell (1975) o Abusleme y Vera (1989). De todos ellos, el método més extendido
es el de Hayden y O’Connell, obteniendo buenos resultados especialmente en aquellos
casos donde aparecen mezclas con sustancias polares o con tendencia a la asociacion.

Este método define el valor de B como la suma de varias contribuciones:

BTOTAL = BLIBRE + BMI:—I'AESTABLE + BENLACE + BQUiMICA (414)

La primera variable, BuLisre, tiene en cuenta los volimenes moleculares mientras
que BwmetaestasLe Y Beniace determinan la contribucion de la energia potencial de los
enlaces entre pares de moléculas. Por ultimo Bquimica describe, en caso de existir, la

contribucion debida a la asociacion.

4.1.2 Coeficiente de actividad

Tal y como se ha descrito anteriormente, en el método gamma-phi la desviacion
con respecto a la idealidad de la fase liquida se describe mediante el coeficiente de
actividad de una especie i en la disolucidn, . Dicho coeficiente se define como la relacion
entre la fugacidad del componente i en la fase liquida y su fugacidad en el estado de
referencia, f’. Se expresa mediante la siguiente ecuacion:

f‘_l_

7/i:X|fo—)fiL:7ixi f? (4.15)

Normalmente, se adopta como estado de referencia el correspondiente al liquido
puro a la temperatura de equilibrio y presion del sistema. Por lo tanto, el coeficiente de

actividad es igual a la unidad cuando se trate de un componente puro (i = 1).

Puesto que la fugacidad de una especie pura es la misma en todas las fases en

equilibrio, la fugacidad del liquido puro se puede considerar aproximadamente igual a la
presion de vapor de dicho componente, P°, a la misma temperatura. Sin embargo, esto no
es exactamente asi, por lo que resulta conveniente tener en cuenta ciertos aspectos para

poder realizar los calculos con mayor precision. El primero de ellos es introducir una

nueva variable, el coeficiente de fugacidad del componente i en condiciones de

saturacion, ¢°, que corrija la desviacion con respecto a la idealidad del vapor saturado.



64 - Seleccion de entrainers de bajo impacto ambiental

Ademas, el liquido se encuentra a una presion diferente a la de saturacion, por lo
que es necesario introducir un factor exponencial, conocido como “factor de Poynting”,
que tenga en cuenta esta variacion. A presiones bajas el factor de Poynting presenta
valores muy pequefios, pero éstos aumentan considerablemente cuando la temperatura

disminuye o la presion se incrementa.

Por lo tanto, y teniendo en cuenta estas dos Gltimas modificaciones, el calculo de
la fugacidad de un componente puro en el estado de referencia se puede realizar utilizando
la siguiente ecuacion (siempre y cuando el estado de referencia sea el liquido puro a la

temperatura de equilibrio y presion del sistema):
P L
f° =P exp jVHj‘ P (4.16)
i i 7i 2 RT .

donde P° es la presion de vapor del componente puro i a la temperatura de equilibrio, ¢’

es el coeficiente de fugacidad del componente i en las condiciones de saturacion, V."es el

volumen molar del liquido puro i a la temperatura de equilibrio, R es la constante

universal de los gases, T es la temperatura del equilibrio y P es la presién del sistema.

El volumen molar del liquido es funcion de la presion y de la temperatura, pero
cuando estas variables estan alejadas de las condiciones criticas se considera que su
influencia es muy pequefia, por lo que se considera al liquido como incompresible. Como

resultado, se simplifica el factor de Poynting, quedando la ecuacién (4.16) como:

i)

fi* =P°¢’ exp RT

(4.17)

El primer término de la ecuacion anterior es la presion de vapor, P,y se calcula

mediante alguna de las ecuaciones existentes en la bibliografia. Una de las més utilizadas

es la ecuacién de Antoine:

B
T+C

INP° = A— (4.18)
donde A, B y C son constantes que dependen del compuesto y cuyo valor se encuentra
publicado en la bibliografia. En este sentido, el Apéndice 10.2 muestra los valores

utilizados en el presente trabajo.
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Aunque la ecuacién anterior proporciona resultados notables para una amplia
variedad de compuestos, en este trabajo se ha decidido utilizar una expresion alternativa
gue presente mayor precision. En este sentido, las presiones de vapor se han calculado
mediante una version extendida de la ecuacion de Antoine. La principal diferencia es que

esta nueva ecuacion incorpora dos constantes mas, D y E, quedando de la siguiente forma:
In F’iO:A—FTE—'—CInT—'—DTE (4.19)

Los valores de las constantes de cada compuesto utilizados en este trabajo se han
tomado de la extensa base de datos que publicaron Daubert y Danner (1989), y se

muestran en el Apéndice 10.2.

El segundo término de la ecuacion (4.17), el coeficiente de fugacidad del
componente i en las condiciones de saturacion, se obtiene a partir de la ecuacion (4.13),
pero aplicando esta vez condiciones de saturacion y considerando que se calcula para un

componente en estado puro:

B; F)i0
RT

Ing = (4.20)

Por altimo, queda determinar el factor de Poynting. De acuerdo con la ecuacion
(4.17), se necesita conocer el volumen molar del liquido puro a la temperatura del sistema.
Para tal fin se ha decidido utilizar el procedimiento basado en la ecuacion de Rackett
(1970).

RT. _ ey
VE= Pczc(l i (4.21)

C
donde Tc, Pc y Zc son la valores criticos de la temperatura, presion y factor de
compresibilidad, respectivamente, mientras que Tr es la temperatura reducida (Tr = T/Tc).

Finalmente, y teniendo en cuenta la ecuacion (4.15), la fugacidad del componente
i en la fase liquida quedara como:

vi(p-rr)

=T (4.22)

fi- =rix P4’ exp
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4.1.3 Ley de Raoult modificada

Una vez desarrollado el calculo de la fugacidad para cada una de las fases en

equilibrio, es posible igualar las expresiones que permiten calcularlas, resultando en:

V- P-P°
éi YiP=yxP’¢ exp > 17 ( : ) (4.23)
RT
Si se reordena la ecuacion anterior y se sustituyen los coeficientes de fugacidad
por las expresiones desarrolladas en los subapartados anteriores se obtiene la ecuacion

que permite calcular el coeficiente de actividad del componente i en una mezcla:

P (B, -V"\P-P° P &0
Iny, =In X):Pio + ( R_X )+ ST Jz_l:kz_ll Y Vi (25ji —5J.k) (4.24)

donde Ses un término que se obtiene a partir de las diferencias de los segundos

coeficientes del virial:
5;=2B;,-B; - B, (4.25)

Si se examina con detalle la ecuacion (4.24), se observa que la desviacién de la
solucion respecto a la idealidad, representada por el coeficiente de actividad, se debe a la
suma de tres factores. El primero de ellos serd mayor cuando el componente se encuentre
presente con mayor proporcion en una de las dos fases. El segundo representa la
diferencia entre la desviacion del comportamiento ideal del vapor y el valor del volumen
molar del liquido. Por ultimo, el tercer factor esta intimamente relacionado con la no

idealidad de la fase vapor en la mezcla.

Con el fin de simplificar la ecuacion (4.24), se introduce el cociente de
coeficientes de fugacidad, @, una variable que representa la relacion entre los coeficientes
de fugacidad de la fase vapor y del liquido saturado, y en la que también se incluye el
factor de Poynting:

(4.26)
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Teniendo en cuenta la definicion del cociente de coeficientes de fugacidad se
puede simplificar la expresion representada en la ecuacion (4.23), que queda de la

siguiente manera:
y;P®; =y %P’ (4.27)

Si no se trabaja a presiones elevadas, la experiencia indica que, en general, el
cociente de coeficientes de fugacidad contribuye no méas del 5% del valor total del
coeficiente de actividad, y esto ocurre como mucho en la zona diluida del componente.
En el resto del intervalo de composiciones esta contribucion disminuye a menos de un
1%. Por lo tanto, en muchas ocasiones es posible prescindir del cociente de coeficientes

de fugacidad, de forma que la ecuacion anterior se simplifica aun mas:
y;P=7xP° (4.28)

De la ecuacion anterior se deduce inmediatamente que, si la solucion liquida se
comporta de manera ideal, el coeficiente de actividad toma el valor de la unidad, =1,y

se llega a la sencilla relacion:
y,P=xP° (4.29)

Esta ecuacion se conoce con el nombre de ley de Raoult, por lo que muchos

autores se refieren a la ecuacion (4.28) con el nombre de ley de Raoult modificada.

Cuando se trabaja a presiones muy por debajo de la presion critica, la desviacion
mas importante en los sistemas se debe a que las disoluciones liquidas no suelen
comportarse como disoluciones ideales (yi # 1). En consecuencia, se suele clasificar el
comportamiento de las fases en funcion del valor que tenga el coeficiente de actividad.
Asi, si éste es menor que la unidad se habla de desviaciones negativas respecto a la
idealidad. En caso contrario, cuando » es mayor a la unidad, se tienen desviaciones

positivas.

Cuando un sistema se desvia considerablemente de forma negativa de la idealidad,
la curva T-y presenta un punto maximo que coincide con el maximo de la curva T-x. En
esta situacion, el liquido que hierve producird un vapor de idéntica composicion,

permaneciendo la composicion inalterable conforme se vaya evaporando.



68 - Seleccion de entrainers de bajo impacto ambiental

Cuando en un sistema se produce esta situacion se habla de azedtropo de
temperatura de ebullicion maxima. Esta misma situacion puede producirse en un
sistema que presente desviaciones grandes y positivas de la idealidad, aunque esta vez
sera el minimo en la curva T-y quien coincida también con el minimo de la curva T-x. En

esta ocasion, se habla de azedtropo de temperatura de ebullicion minima.

A escala molecular, las desviaciones negativas a la ley de Raoult son consecuencia
de las fuerzas de atraccion intermolecular entre pares de moléculas de tamafio muy
distinto. En esta situacion, estas interacciones son mas fuertes que las existentes entre las

moléculas iguales presentes en la disolucion.

Por el contrario, se obtienen desviaciones positivas a la ley de Raoult cuando en
una disolucion las fuerzas intermoleculares entre moléculas iguales son mayores que las
existentes entre moléculas distintas. En este ultimo caso, las fuerzas entre las moléculas
de un mismo componente pueden ser tan fuertes que lleguen a impedir la completa
miscibilidad, y el sistema forma dos fases liquidas en un determinado intervalo de

composicion.

En el caso de los sistemas con compuestos parcialmente miscibles, y de acuerdo
con la igualdad de las fugacidades de cada fase representada en la ecuacion (4.5), el
equilibrio existente implica, por una parte, el equilibrio liquido-liquido entre las dos fases
liquidas, y por otra parte, el equilibrio liquido-vapor de las fases liquidas con la fase

vapor.
fl=f"=f" (4.30)

donde los superindices | y Il representan, respectivamente, cada una de las fases liquidas,

mientras que el superindice V hace referencia a la fase vapor.

Dado que el estado estandar de cada fase liquida es el mismo, la igualdad de

fugacidades se podra expresar como:

(%) =(x)" (4.31)

Por lo que respecta al equilibrio liquido-vapor, éste vendra expresado de la misma

forma que el descrito en la ecuacion (4.27).



Conceptos teoricos - 69

4.1.4 Influencia del disolvente

Cuando se desea llevar a cabo el disefio de un proceso de separacion mediante
destilacion extractiva o azeotrdpica resulta imprescindible conocer la influencia que tiene
la adicion del disolvente sobre la mezcla a separar. Para ello, es posible utilizar una serie
de conceptos derivados de las relaciones de equilibrio que permitan evaluar el efecto que

tiene el disolvente.

Uno de los conceptos mas importantes en destilacion es el de volatilidad absoluta,
ai, definida para el componente i como el cociente entre la presion parcial de dicho
componente y su fraccion molar en la fase liquida. A partir de esta definicion se puede
definir la volatilidad relativa de la mezcla, «ij, que sera igual a la relacién entre las
volatilidades absolutas de los componentes i y j de la mezcla:

_g P'yi/xi _YiX;

_ _ (4.32)
aj Py /Xy

ij —

Considerando la relacién anterior, y teniendo en cuenta que en el azedtropo las
composiciones de la fase vapor y la fase liquida son las mismas, es facil deducir que en
el punto azeotrépico la volatilidad relativa toma el valor de la unidad.

En este sentido, la importancia del valor de la volatilidad relativa en el disefio de
los procesos de destilacion radica en la informacion que este pardmetro proporciona
acerca de la facilidad para llevar a cabo la separacion mediante destilacion. Asi, cuando
su valor es préximo a la unidad se requiere un gran nimero de etapas tedricas y se necesita
una relacion de reflujo muy grande; con el aumento que esto supone en el coste de la
separacion. Colburny Shoenborn (Van Winkle, 1967) establecieron, como generalizacion
aproximada, que el nimero de etapas, Netapas, NeCesarias para separar los productos iy j

con una pureza del 99% se puede estimar mediante la siguiente expresion:

4
etapas a. —1 (433)

ij

N

De esta forma, para separar una mezcla binaria con una volatilidad relativa de 1.05
se necesitarian 80 platos tedricos, nimero que se reduciria a la mitad cuando la volatilidad
fuese del orden de 1.10. Ademas, hay que tener en cuenta que en ambos casos se

necesitarian razones de reflujo muy elevadas para poder llevar a cabo la separacion.
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Un aumento en el nimero de etapas conlleva un incremento en la inversion y por
ende en los costes fijos, mientras que el aumento en la razon de reflujo eleva los costes
de operacidn. Por lo tanto, sera necesario incrementar o disminuir el valor de la volatilidad
relativa para reducir los costes totales y, por lo tanto, el coste de la separacion. Para ello,
es necesario saber qué factores afectan, y en qué proporcién, a la volatilidad relativa. En
este sentido, si se reordena la ecuacion de Raoult modificada, ecuacién (4.28), se tiene

que:

Py,
X.

=7;-R’ (4.34)

Ahora, sustituyendo la ecuacién anterior en la definicion de la volatilidad relativa
expresada en la ecuacion (4.27) se obtiene la siguiente expresion:
0
i Xi _ 7 B
XiYi 7; P
La ecuacidén anterior muestra cuéles son las variables que afectan directamente al

valor de la volatilidad relativa. Asi, una de las posibilidades para alterar la volatilidad

relativa es modificando la presion de vapor, P°, modificando para ello la temperatura del

sistema. Sin embargo, en la mayoria de los casos aumentar o disminuir la temperatura
conduce a una variacién similar en la presién de vapor de ambos componentes, por lo que

el valor de la volatilidad relativa apenas varia.

La otra variable que influye en la volatilidad relativa es el coeficiente de actividad.
Una forma eficaz de modificar el valor de esta propiedad es mediante la adicién de un
tercer componente que tenga mas afinidad por uno de los dos componentes de la mezcla
original. En esta ocasion, y a diferencia de las presiones de vapor, esta variacion en el
valor del coeficiente de actividad de un componente no tiene que resultar en la misma
variacion del valor del otro. Por lo tanto, queda patente que el término que ofrece la mayor
posibilidad de modificar la volatilidad relativa de la mezcla es el coeficiente de actividad.
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4.2 Representacion grafica del equilibrio termodindmico

A partir de los datos de equilibrio es posible construir una serie de
representaciones graficas que permitan, de forma clara y sencilla, obtener informacion
esencial sobre el sistema objeto de estudio. En esta linea, es posible encontrar desde
representaciones directas de las variables obtenidas experimentalmente hasta figuras cuya

construccion es mas compleja, requiriendo la estimacion del equilibrio entre fases.

4.2.1 Diagramas isobaricos de equilibrio y diagramas de composicion

Una de las formas mas eficaces de representar graficamente el equilibrio
termodindmico es mediante los diagramas isobaricos de equilibrio T-x-y, donde se
muestran de forma conjunta las tres variables medidas experimentalmente. En este tipo
de diagramas la temperatura se representa en el eje de ordenadas como funcion de las
composiciones de la fase liquida y la fase vapor. La Figura 4.1 muestra un ejemplo de

diagrama T-x-y para un sistema binario.
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Figura 4.1 Diagrama T-x-y con azeétropo de temperatura de ebullicion minima.

La principal ventaja de este tipo de construcciones graficas es que permiten
obtener informacién valiosa acerca del sistema representado. Asi, cuando las lineas T-x y
T-y coincidan en algun punto del diagrama existira un azeétropo. Ademas, si el punto
azeotropico coincide con el maximo serd un azedtropo de temperatura de ebullicién
méaxima mientras que cuando haga lo propio con el minimo se considerara un azedtropo

de temperatura de ebulliciébn minima (como en el caso de la Figura 4.1).
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Otra de las representaciones que resulta especialmente Gtil durante el tratamiento
de datos ELV en sistemas binarios es la representacion de la variacion de la composicién
de la fase vapor en funcion de la composicion de la fase liquida. Al igual que en el caso
anterior, esta representacion también provee informacién acerca de la presencia de
azedtropos. Asi, cualquier punto azeotropico del sistema cruzara la recta de igualdad de
composiciones. La Figura 4.2 muestra un ejemplo de diagrama de composicién para un

sistema binario con un azeétropo.
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Figura 4.2 Diagrama y-x con aze6tropo a una composicion cercana a x; = 0.4

En los sistemas ternarios se utilizan diagramas triangulares para representar las
composiciones de las fases en equilibrio. Ademas, también se suele incluir los puntos
azeotrdpicos del sistema. El Unico inconveniente de este tipo de representaciones es que
no aportan mucha informacion acerca de la temperatura, mas alld de indicar la

temperatura de ebullicion de cada uno de los compuestos puros y la de los azedtropos.

En cambio, estos diagramas resultan especialmente tiles en aquellos casos donde
el sistema tiene dos 0 mas componentes parcialmente miscibles, pues ayudan a localizar
facilmente las posibles regiones heterogéneas que presente el sistema, delimitando de esta
forma la zona ELV de la ELLV. La Figura 4.3 muestra varios ejemplos de este tipo de

sistemas ternarios.
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Figura 4.3 Distintos tipos de diagramas de fases liquido-liquido para mezclas de tres
componentes. La region azulada corresponde a zonas de tres compuestos inmiscibles. Las lineas
representan las lineas de union. Los puntos designados cr son los puntos de pliegue.

Por lo que respecta a los diagramas T-x-y en sistemas ternarios, estos pueden
representarse teniendo en cuenta que, a diferencia del caso de sistemas binarios, ahora el
diagrama tendra la profundidad que aporta la temperatura. Esto afiade cierta complejidad
a las representaciones. Ejemplos de diagramas isobaricos de composicion para sistemas
ternarios se representan en la Figuras 4.4 y 4.5, las cuales cuentan con un par de

compuestos parcialmente miscibles, el par AC y el DF, respectivamente.

Superficie de
temperaturas de
condensacién

de mezclas
Curvas de { ternarias.
temperaturas de
burbuja de
mezclas binarias =3I 777TTTO[TTTTO0 S Temperatura de

homogenizacion

C

Curva binodal
dependiente de
la temperatura Region heterogénea
para los compuestos

AyC
Figura 4.4 Diagrama temperatura-composicion para un sistema ternario con un azeo6tropo
homogéneo binario

A
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Delimitada en rojo,
— superficie de ebullicion
del liquido heterogéneo

E F

Curva de vapor en
equilibrio con las
mezclas liquidas
heterogéneas a la
D temperatura Teq

Region de mezclas
liquidas heterogéneas
a la temperatura Teq

Figura 4.5 Diagrama temperatura-composicién para un sistema ternario con un azeo6tropo
heterogéneo binario

En el sistema de la Figura 4.4, formado por los componentes A, By C, el liquido
que esta en equilibrio con el vapor siempre es homogéneo, mientras que en el
correspondiente a la Figura 4.5, formado por los componentes D, E y F, dependera de la
composicion de la mezcla. Esta diferencia se comprende bien al observar la evolucién de

la region heterogénea liquida de ambos sistemas, que se muestra en tonalidad azulada.

Asi, en el sistema representado en la Figura 4.4, la region heterogénea se reduce
a medida que aumenta la temperatura hasta desaparecer por completo al alcanzar la
temperatura de homogenizacion del sistema. Dado que todos los puntos del ELV siempre
se encuentran a una temperatura superior a la de homogenizacion, el ELLV nunca llega

a producirse en dicho sistema, independientemente de la composicién de las fases.

El caso contrario es el sistema representado en la Figura 4.5, donde puntos de la
regiéon heterogénea se encuentran en equilibrio con la fase vapor. Esta zona, que se
corresponde al ELLV del sistema, se representa delimitada en rojo en la Figura 4.5. La
principal caracteristica de los sistemas ELLV es que los puntos correspondientes a las
composiciones de la fase vapor en equilibrio con las mezclas liquidas heterogéneas

forman una curva y no una superficie, como ocurre en los sistemas homogéneos.
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Por lo tanto, es posible proyectar esta superficie sobre la base del triangulo de
composiciones, de forma que dé lugar a una curva que relacione la region de mezclas
liquidas heterogéneas con la temperatura de equilibrio y con las composiciones de la fase
vapor en equilibrio. Esta proyeccion, mostrada en la Figura 4.6, ha perdido la dimensién
correspondiente a la temperatura y siempre debera tenerse en cuenta que la temperatura
varia de punto a punto sobre las curvas de liquido y vapor. La proyeccién de la region del
liquido heterogéneo se puede considerar llena de rectas, conocidas como lineas de union
o lineas de reparto, que unen pares de puntos situados sobre la curva de liquido. Todos
estos puntos, cuyas composiciones estan en equilibrio liquido-liquido entre si, estan
también en equilibrio con una misma composicion del vapor, que vendra representada

por un punto de la curva de vapor.

Triangulo de reparto Curva binodal a presion

constante y temperatura
de ebullicién del liquido

Linea de union
a la temperatura

de  ebullicién Curva de vapor
del liquido

Figura 4.6 Proyeccion de la superficie de ebullicién del liquido heterogéneo y la curva del vapor
sobre el triangulo de composiciones

Cada una de las lineas de unién que forman la curva binodal tiene un valor de la
temperatura diferente, a diferencia de las curvas de solubilidad que se utilizan en el
estudio del equilibrio liquido-liquido. La proyeccion de la curva de vapor puede quedar
parcialmente fuera de la region de los dos liquidos inmiscibles, como por ejemplo en el
caso representado en la Figura 4.6. Si el sistema presenta un aze6tropo heterogéneo, es
obligatorio que el punto azeotrépico quede dentro de la zona delimitada por la curva
binodal, alineado con la curva de vapor. En caso de presentar un azeotropo ternario
homogéneo, el punto correspondiente a su composicion estara siempre fuera de los limites

de la curva binodal.
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El caso representado en la Figura 4.6 corresponde a una mezcla donde aparece un
azedtropo ternario heterogéneo. Si se observa la representacion, la linea de union mas
préxima al eje A-B esta en equilibrio con un vapor cuya composicion se encuentra por
debajo de la linea de union. Después, a medida que se afiade componente C, se observa
como la composicion de la fase vapor se situa sobre la linea de union correspondiente a
las fases liquidas que estan en equilibrio con dicho vapor. Este seria el punto del azebtropo
ternario. Si se sigue aumentando la concentracion de componente C en la mezcla, la
composicion de la fase vapor se aleja de su correspondiente linea de unién, aunque esta
vez el punto de la fase vapor queda por encima. Este comportamiento se aprecia en todos
los sistemas con un aze6tropo ternario heterogéneo, por lo que la presencia del mismo es

facilmente identificable en el diagrama ternario de composiciones en equilibrio.

Los diagramas descritos hasta el momento se basan en la representacion directa
de los puntos experimentales ELV o ELLV, por lo que su elaboracion no precisa de
ningun calculo. Por el contrario, las figuras resefiadas a continuacion requieren el uso de
modelos termodindmicos que permitan la estimacion del equilibrio, cuya descripcion se

da en apartados posteriores del presente capitulo.

4.2.2 Diagramas pseudo-binarios

Aunque su apariencia sea la misma que los anteriormente comentados diagramas
y-X, los diagramas pseudo-binarios se construyen a partir de los datos ELV de sistemas
ternarios. Este tipo de representaciones es una de las mejores formas de apreciar
facilmente los cambios en la volatilidad relativa producidos por la adicion de un tercer

componente.

Asi, y aungue también se represente la relacidn entre las composiciones de la fase
liquida y vapor, se utiliza la fraccion molar en base libre de disolvente, expresada con el
superindice S. Estas composiciones se calculan a partir de datos ternarios mediante la
siguiente expresion:

s_ X S Yi

= v’ = (4.36)
X; + Xj yi + yj

donde los componentes i y j son los compuestos que forman la mezcla inicial.
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A partir de las ecuaciones anteriores se puede calcular la volatilidad relativa en

base libre de disolvente, de forma que:

@y =55 (4.37)

La Figura 4.7 (a) muestra el diagrama y-x para una mezcla binaria cuyos
componentes forman un azeo6tropo con una composicion aproximadamente equimolar
respecto a los componentes A y B. Por otra parte, las Figuras 4.7 (b) y (c) muestra un
diagrama pseudo-binario para el sistema resultante de afiadir a la mezcla anterior un

disolvente:

@) (b) ©

Y A %

X, X, Xy

Figura 4.7 (a) Diagrama binario y-x; (b) y (c) Diagrama pseudo-binario y-x

El diagrama y-x representado en la Figura 4.7 (b) muestra como la adicion del
disolvente ha conseguido romper el azeotropo, aumentando considerablemente la
volatilidad relativa del componente A respecto al B, cuyos valores son siempre mayores
a la unidad en todo el intervalo de composiciones. Esto propiciaria que el componente

que se obtuviese como destilado en una columna de destilacion fuera el componente A.

La Figura 4.7 (c) muestra el mismo diagrama, aunque tras la adicion de otro
disolvente. En esta ocasion el nuevo compuesto también consigue romper el azeotropo,
pero a diferencia de antes todos los valores de la volatilidad relativa son menores que la
unidad, de lo que se deduce que este disolvente invierte la volatilidad de los compuestos
Ay B. Aun asi, la curva de composiciones y-x se aleja lo suficiente de la diagonal para
considerar que este disolvente también facilita la separacion. Sin embargo, esta vez el
producto que se obtendria como destilado en una columna de destilacion seria el

componente B.
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4.2.3 Mapas de curvas residuales

Las representaciones gréficas descritas en los subapartados anteriores son Utiles a
la hora de determinar la existencia de aze6tropos o el cambio que produce la adicién de
disolvente en la mezcla inicial. Sin embargo, determinar qué componentes se obtienen
como destilado o residuo en la destilacion de sistemas ternarios requiere otro tipo de
representaciones gréaficas, especialmente en aquellos casos donde existan varios
azedtropos, pues se establecen fronteras de destilacion (conocidas como separatrices) que
impiden que los perfiles de composicion de una columna de destilacion se extiendan por

cualquier zona del diagrama de composiciones.

En este sentido, existen unos diagramas triangulares de composicién denominados
mapas de curvas residuales, que se dividen en distintas regiones de destilacion en funcién
de los datos de equilibrio. Dado que la composicion del destilado no puede hallarse en
una regién de destilacién distinta a donde se emplace la corriente alimento, estudiar los
mapas de curvas residuales permite conocer si seré viable una separacion por destilacion
(Doherty y col. 1985, Ulrich y col. 2003, Gerbaud y col. 2006).

Este tipo de diagramas se basa en la representacion de las llamadas curvas
residuales, que indican la evolucién con el tiempo de la composicion del residuo en una
destilacion simple diferencial. Puesto que estas curvas representan la composicion del
residuo, la trayectoria de las mismas siempre es en sentido de temperaturas crecientes y

volatilidades decrecientes, tal y como se muestra en la Figura 4.8.

Componente
intermedio

Componente Componente
pesado ligero

Figura 4.8 Ejemplo de curva residual en un sistema sin aze6tropos
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La forma de calcular matematicamente las curvas residuales es resolviendo el
conjunto de ecuaciones diferenciales que representan el perfil de composicion del residuo

con el tiempo para cada uno de los componentes que forman la mezcla:

%y, (438)

dg
donde & es una variable dimensional, relacionada con el tiempo.

Teniendo en cuenta la ecuacion anterior, parece claro que en los extremos de la
curva residual la diferencia entre la composicién de la fase liquida y vapor es cero. Esta
situacion solo se produce en dos casos. Uno de ellos es cuando los componentes son
puros; esto es, los veértices del tridngulo. El otro sera cuando exista un azeoétropo. En

ambos casos, se hablara de puntos singulares o nodos, que se clasifican en:

Nodo estable: Se trata de aquellos puntos donde terminan todas las curvas
residuales de la region. Dado que estas curvas se mueven en sentido creciente de
temperatura, los nodos estables siempre son el componente puro mas pesado o el

azeotropo de mayor temperatura de ebullicion.

LAV

Componente puro Azeétropo binario Azeétropo ternario

Nodo inestable: Al contrario que en el caso anterior, los nodos inestables son el
inicio de todas las curvas residuales de la region. Como consecuencia, siempre
coinciden con el componente puro mas volatil o el azedtropo de menor

temperatura de ebullicion. Ejemplos de nodo inestable son:

M s 59"

Componente puro Azeétropo binario Azeétropo ternario
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Punto silla: Son aquellos puntos singulares a los que se aproximan y se alejan las
curvas residuales, pero siempre sin llegar a cruzarse. Los puntos sillas se
corresponden con el componente intermedio (es decir, ni es el mas volatil ni
tampoco el mas pesado) o con los aze6tropos cuya temperatura posee un valor
intermedio entre la de un nodo estable y otro inestable. A continuacion se

muestran varios ejemplos de punto silla:

N

Componente puro Azeétropo binario Azeétropo ternario

En la Figura 4.9 se representa un mapa de curvas residuales con una sola region
de destilacion donde se aprecian los puntos singulares descritos anteriormente. Asi, se
tiene un nodo estable (el vértice del disolvente puro), dos puntos silla (los compuestos
puros en los vértices Ay B), y un nodo inestable (azedtropo binario A-B). En un proceso
de destilacion, se obtendria como destilado una corriente con una composicion cercana al
nodo inestable, el azedtropo A-B, mientras que el residuo estaria formado principalmente
por disolvente, pues el vértice del mismo es el nodo estable del sistema. La composicion
exacta de los productos finales dependera obviamente de las caracteristicas de la columna
(nimero de platos, composicién del alimento, etc.) y de las condiciones de operacion

(reflujo y velocidad de calentamiento, etc.).

( A

Figura 4.9 Mapa de curvas residuales con un azeotropo binario de temperatura de ebullicion
minima

Disolvente
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La inflexion de las curvas residuales, asi como la forma que tienen las mismas
cuando se aproximan al vértice que representa el disolvente puro, también proporcionan
informacidn acerca del efecto que produce sobre las volatilidades de la mezcla inicial la
adicion de disolvente (Perry y col. 1999). A continuacién se explican, mediante la Figura
4.10, las dos posibilidades que surgen tras utilizar un disolvente, C, empleado en la
separacion de una mezcla compuesta por los componentes A y B, donde el componente

mas volatil es A.

En el primer caso, representado en la Figura 4.10 (a), se muestra una curva residual
sin puntos de inflexion. En estos casos, se considera que el disolvente C no invierte la
volatilidad relativa de los componentes de la mezcla a separar, por lo que el componente
A sigue siendo el mas volatil. Por el contrario, en el sistema representado en la Figura
4.10 (b), la curva residual si presenta un punto de inflexidn cerca del vértice C. Asi pues,
se ha producido la inversion de la volatilidad relativa de los componentes a separar. En
este caso, seria el compuesto B el que se obtendria como destilado de la columna de

destilacion.

C A C A

Figura 4.10 Curvas residual en un sistema con un aze6tropo binario de temperatura de ebullicién
minima. (a) El disolvente no invierte la volatilidad relativa. (b) El disolvente invierte la volatilidad
relativa

Una vez definido el concepto de mapa de curvas residuales se entiende mejor la
importancia que adquieren los mismos durante el desarrollo de las secuencias de
destilacion, pues permiten conocer de forma aproximada la composicion de una corriente
sometida a destilacion. Dado que las curvas residuales se calculan mediante los modelos
termodinamicos, de la bondad de los parametros que utilizan estos modelos dependera en

gran parte el éxito en el disefio del proceso.
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4.2.4 Curvas de isovolatilidad

En esta ocasion, y al igual que en el caso de los mapas de curvas residuales,
también se utiliza el diagrama ternario de composiciones para representar las curvas de
isovolatilidad, generalmente lineas formadas por la union de todos aquellos puntos donde
la volatilidad relativa entre los compuestos a separar es, en presencia del disolvente, igual
a la unidad. Este método, propuesto por Laroche y col. (1991) para los casos de
destilacion extractiva, permite determinar qué componente de la mezcla original sera
recuperado como destilado y en qué proporcion es capaz el disolvente de romper el

azeotropo que forman los compuestos de la mezcla inicial.

En este sentido, el eje en el que intercepte la curva de isovolatilidad determinara
el producto que se obtenga por cabeza de columna. Asi, cuando la curva acabe en el eje
del compuesto mas volatil + disolvente, serd el compuesto ligero el que se recupere como
destilado, mientras que en el caso contrario sera el compuesto méas pesado de los dos que

conforman la mezcla inicial, y se habré producido una inversion de la volatilidad.

Ademas, y de acuerdo a los postulados de Laroche y col., el punto donde finaliza
la curva coincide con la cantidad de disolvente minima capaz de romper el aze6tropo
(expresada como xms). En este sentido, la Figura 4.11 muestra un diagrama ternario de
composiciones donde se han representado las curvas de isovolatilidad de tres disolventes

diferentes.

mSa

C A

Xmsy Xms,

Figura 4.11 Curvas de isovolatilidad para tres disolventes distintos
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Si se observa la figura anterior, se deduce que el disolvente Ss invierte la
volatilidad relativa de los componentes que forman la mezcla a separar, pues su curva de
isovolatilidad intersecta en el eje disolvente + componente B. Ademas, el disolvente méas
econdmico es el catalogado como Si, pues la cantidad del mismo que se necesita para
romper el azedtropo es menor a la requerida en los otros dos casos. Aun asi, para poder
determinar con exactitud cual seria la mejor opcién de la tres sigue siendo imprescindible
realizar un estudio econémico que tenga en cuenta todos los factores del proceso de
destilacién, como las condiciones de operacion o el disefio de las columnas de
rectificacion. Por lo tanto, las curvas de isovolatilidad deben considerarse siempre como

un método preliminar para seleccionar disolventes.

4.3 Correlacion de los datos de equilibrio

Los datos experimentales de ELV y ELLV permiten calcular una serie de
parametros que, aplicados al modelo correspondiente, son capaces de estimar el equilibrio
entre fases. En este sentido, los citados parametros se obtienen mediante correlacion de
los datos de equilibrio. Por ello, es conveniente explicar con detalle en qué consiste la

correlacion, y sobre qué bases tedricas se asienta.

En la realidad, el comportamiento de las disoluciones dista mucho de aquel
predicho mediante las relaciones teoricas termodinamicas. En este sentido, se introduce
el concepto de propiedad de exceso, definida como la diferencia entre el valor real de una
propiedad termodindmica de una mezcla real y el que se obtendria para una mezcla ideal
(%), siempre bajo las mismas condiciones de presion, temperatura y composicion. En el

caso particular de la energia de Gibbs, se tiene que:
gE:g_gid:hE_TsE (4.39)

Donde gF, hEy sE representan la energia de Gibbs, la entalpia y la entropia molares
de exceso, respectivamente. La entalpia de exceso tiene en cuenta las interacciones entre
las moléculas, y la entropia de exceso la disposicion espacial de las mismas. En una
mezcla liquida de N componentes todos los coeficientes de actividad estan directamente

relacionados con la energia de Gibbs molar de exceso mediante la siguiente expresion:

E

ng'l':;(xi In?’i) (4.40)
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Si se expresa g como funcién de la composicion y de la temperatura, el

coeficiente de actividad individual puede calcularse por medio de:

a( nTgEj
RT

|n}/|=
T.P.n;(j=i)

donde ni es el nimero de moles del componente i, nt el nimero de moles totales, R la

constante universal de los gases y T la temperatura absoluta del sistema.

Por lo tanto, para poder calcular de forma tedrica los coeficientes de actividad de
los compuestos que forman la mezcla es necesario disponer de expresiones que permitan
describir la energia de Gibbs molar de exceso como funcion de la composicion y de la
temperatura para un amplio abanico de mezclas liquidas. En este sentido, existen los
Ilamados modelos de coeficientes de actividad, los cuales hacen uso de una serie de
parametros para, dada una composicién y temperatura determinada, obtener los

coeficientes de actividad.

La ecuacion (4.24), expuesta anteriormente, permite calcular el coeficiente de
actividad utilizando datos de equilibrio experimentales. Por lo tanto, es posible
correlacionar los coeficientes de actividad con las ecuaciones de los modelos para obtener
los valores de los pardmetros, utilizando para ello una funcion objetivo basada en las

diferencias entre los valores calculados y los experimentales.

Los primeros modelos que se desarrollaron consideraban de forma exclusiva las
interacciones entre las moléculas (esto es, el término de la entalpia molar de exceso),
suponiendo una distribucion aleatoria de las mismas (considerando nulo el término de la
entropia molar de exceso). Estos modelos se basaban en expresar la energia de Gibbs de
exceso como funcion solamente de la composicion y de parametros ajustables. Dentro de
este grupo de modelos destacan Margules (1895), van Laar (1910) y Redlich-Kister
(1948). Sin embargo, estos modelos no proporcionaban buenos resultados en aquellas
mezclas formadas por compuestos polares o con enlaces tipo puente de hidrdgeno, pues
en estos casos es un error suponer la distribucion aleatoria de las moléculas ya que en la

realidad si existen orientaciones moleculares con una mayor probabilidad de ocurrencia.
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El panorama cambi6 con la aparicion en 1964 de la ecuacion de Wilson, pues se
tratd del primer modelo que se basaba en el concepto de composicion local. La novedad
del modelo de Wilson radicaba en no considerar iguales la concentracion de moléculas
de tipo i en torno a una molécula de tipo j y la concentracién de moléculas de tipo j
alrededor de una molécula de tipo i, resultando en una composicion de mezcla
heterogénea. Siguiendo la estela marcada por este modelo, pronto aparecieron nuevos
modelos que ampliaban el concepto inicial de composicion local. En este sentido, se
plantearon los modelos NRTL (Renon y Prausnitz, 1968), LEMF (Marina y Tassios,
1973) y UNIQUAC (Abrams y Prausnitz, 1975) en un intento de mejorar la aplicacién a
sistemas concretos mediante el perfeccionamiento de la descripcion de las interacciones

intermoleculares

Por otra parte, el uso de sales o liquidos i6nicos como disolventes propicio la
aparicion de nuevos modelos termodinamicos, pues la presencia de este tipo de
compuestos requiere la aplicacion de expresiones que también tengan en cuenta la
contribucion a la no idealidad causada por la naturaleza idnica del disolvente. En este
sentido, durante las Gltimas décadas se han propuesto una serie de expresiones que
permitan correlacionar correctamente este tipo de sistemas, considerando siempre que
uno de sus componentes se disocia, como por ejemplo las mezclas formadas por agua y/o
compuestos organicos con sales, acidos fuertes o los propios liquidos i6nicos (Chen y
col., 1982, 1986). En el caso concreto de los liquidos i6nicos, se considera que estos
compuestos se pueden disociar en disolucion. Aunque todavia existen muy pocos estudios
que versen sobre este tema, Tokuda y col. (2006) hicieron una serie de mediciones en las
que obtuvieron un grado de disociacion entre el 0.54 y el 0.76 para varios liquidos i6nicos
puros, concluyendo que este valor era funcién del tipo de catién y anion, ademas de la
longitud de la cadena alquilo del catién. De acuerdo a sus resultados, el liquido i6nico
empleado en el presente trabajo, el [BMIM][NTf2], tiene un grado de disociacion de 0.61.

La mayoria de los modelos electrolitos tienen un caracter semi-empirico, y
expresan el coeficiente de actividad como la suma de dos términos, uno relacionado con
las interacciones de largo alcance y otro con las de corto alcance. El primero de ellos tiene
en cuenta la contribucion a la no idealidad de las fuerzas electroestaticas entre los iones

mientras que el segundo se basa en las distintas interacciones de corto alcance que existen.
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De todas estas expresiones, las que mas implantacion tienen a la hora de
correlacionar datos de sistemas con electrolitos son el modelo de Pitzer (1973) y el
modelo NRTL electrolito (e-NRTL en su forma abreviada) propuesto por Chen y col.
(1982). Sin embargo, mientras que el modelo de Pitzer se limita a disoluciones acuosas,
el e-NRTL se aplica a una gran variedad de mezclas, con un rango de solubilidad que va
desde disoluciones saturadas hasta disolventes casi puros. Ademas, este modelo provee
una serie de relaciones termodindmicas que permite obtener una gran variedad de
propiedades termodinamicas, tales como el coeficiente de actividad idnico, los
coeficientes osmaticos asi como las fugacidades del soluto y el disolvente. De hecho, el
e-NRTL es el modelo mas utilizado por los distintos grupos de investigacion dedicados
al equilibrio entre fases de mezclas con liquido i6nico (Orchilles y col., 2007; Wang y
col., 2007, Simoni y col., 2008). Por todos estos motivos, en el presente trabajo se ha
decidido emplear este modelo para correlacionar los datos de equilibrio de aquellos
sistemas con presencia de [BMIM][NTf2].

A continuacion se exponen las caracteristicas principales de los modelos
utilizados en el presente trabajo. Se trata de los modelos de Wilson, NRTL y UNIQUAC,

mas el modelo e-NRTL, aplicado Gnicamente al sistema con el liquido iénico.

4.3.1 Ecuacion de Wilson

Desarrollado en 1964, en este modelo Wilson combind los viejos conceptos
desarrollados previamente por Flory- Huggins con el concepto de composicion local. De
acuerdo a este Ultimo, desde el punto de vista macroscopico una mezcla no podia

considerarse homogénea cuando la composicion diferia de unos puntos a otros.

El modelo de Wilson no so6lo tiene en cuenta la energia de interaccion
intermolecular, sino también las diferencias de tamafio y la distribucion espacial de las
moléculas presentes en la mezcla. La deduccién de este modelo comienza con la
definicion de concepto de composicion local y de la fraccion de volumen local. En una
mezcla, la distribucién de las moléculas en torno a una molécula central de tipo i viene

dada por la relacion de probabilidades.

e (4.42)
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donde x;ji es la fraccion molar del componente j alrededor del componente i y los
pardmetros Aji son proporcionales a la energia de interaccion entre las moléculas j e i,

siendo Jji = Ajj.

Ahora es posible definir la fraccion de volumen molar local del componente i en

la proximidad de una molécula central del mismo tipo, &;, como:

~J

L aRT
g o= JVmi® (4.43)

-4

L o RT
ijvm e
J
. L , .
siendo V,; el volumen molar en la fase liquida.

Partiendo de esta definicion Wilson expresoé la energia de Gibbs molar de exceso

como funcién de la fraccién de volumen molar definida anteriormente:
E N
g -
2 =) x.In2t 4.44
RT Z X (4.44)

Con el fin de simplificar la anterior ecuacion, se introduce el término Aij, que es
funcion de la relacion de los volumenes molares de los componentes en la fase liquida y

de la diferencia entre los parametros relacionados con la energia de interaccion:

Vi, A —A.) V.- AA,
Aij — v |_J exp(_ IJRT i j _ v LJ expL RT'J ] (445)

Combinando la ecuacion (4.44) con la (4.45) se obtiene:
g E N N
7:_2 X; In ZXinj (4.46)
RT I =i

Y a partir de aqui, la expresion para el coeficiente de actividad seria:

Iny, =1—In(ixinjJ—ixkA“ (4.47)

N
= XAy

i1
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Como se ha visto, los parametros ajustables AAij pueden tratarse como
independientes de la temperatura, lo cual confiere una ventaja a la ecuacion de Wilson,
pues permite el calculo de los coeficientes de actividad tanto en condiciones isotérmicas
como isobaricas. Ademas, su aplicacion ha resultado ser valida para un gran nimero de

mezclas, incluso en el caso de sistemas no ideales.

Su principal desventaja es su mal comportamiento cuando se representan sistemas
con fases liquidas parcialmente miscibles, pues Wilson es incapaz de estimar la
separacion de dos fases liquidas. Renon y Prausnitz (1969) intentaron solventar este
problema incorporando a la ecuacion un parametro mas. Aunque sin significado fisico,
este nuevo pardmetro aumentaba la independencia entre los parametros, lo cual
complicaba considerablemente la correlacion, incluso en sistemas binarios. Como
consecuencia, son pocos los que utilizan este parametro, y contintan usando la forma
primigenia de la ecuacion. Por estos motivos, en el presente trabajo tampoco se ha
utilizado el modelo de Wilson de tres pardmetros, y en su lugar se ha empleado la

expresion original del mismo.

4.3.2 Ecuacion NRTL (Non-Random Two Liquids model)

Otro de los modelos que utilizan el concepto de composicion local fue el modelo
NRTL, desarrollado en 1968 por Renon y Prausnitz. En esta ocasion, los autores también
incluyeron los conceptos de la teoria de dos liquidos de Scott (1956). En esta ocasidn se
considera que la composicion interna del liquido no es aleatoria, sino que las moléculas

estan semi-agregadas, definiendo la composicion local como:

—ai9ii
X. xe R
4:177% (4_48)
X xe f

donde gij son los pardmetros de la energia de interaccion entre las moléculas iy j y aij es

el parametro de desorden.

Si se compara la ecuacion anterior con la ecuacion (4.42) se observa el paralelismo
entre los parametros de energia de interaccion Aij del modelo de Wilson y los

correspondientes al modelo NRTL, expresados esta vez como gij.
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En esta linea, en NRTL los pardmetros ajustables vuelven a ser las diferencias
entre los parametros de energia de interaccion, al igual que en el modelo de Wilson. La
principal diferencia respecto entre ambos modelos es la introduccion de un tercer
pardmetro ajustable, conocido con el nombre de pardmetro de desorden «ij. Simétrico
respecto a sus componentes (aij = «i), su valor estd comprendido entre 0 (mezclas
totalmente aleatorias o desorden total) y 1 (orden total). Para mezclas no aleatorias el
parametro de desorden es similar al inverso del nimero de coordinacion z, introducido en
la teoria de red de Guggenheim (1952). Sin embargo, este parametro es una constante
empirica y no puede atribuirsele un significado fisico, puesto que en el desarrollo de la
ecuacion NRTL no se emplea la teoria de red. De hecho, los valores tipicos de aij estan
comprendidos entre 0.1 y 0.5. En el presente trabajo se ha optado por no correlacionar
dicho pardmetro y fijar un valor de 0.3 para todos los sistemas. Esta decision, respaldada
por los resultados obtenidos, responde al trabajo realizado por Renon y Prausnitz (1969)

sobre el calculo de los parametros del modelo NRTL.

El modelo NRTL se basa en la teoria de Scott a la hora de considerar la expresion
de la energia de Gibbs molar de exceso, estableciendo para una mezcla de N componentes

la siguiente ecuacion:

N
ot 2. 7Gx

N
R e — (4.49)
= ZGkiXk
k=1
donde los parametros zi y Gii se definen, respectivamente, como:
9 —%: AQ;
T, = JRT — RTJ Gji :e)(p( 0‘,.71.) (450)

Finalmente, la ecuacion que permite calcular el coeficiente de actividad queda de

la siguiente forma:

N N
ZTjiGjiXi N G ( ZTUGlel
El > e (4.51)
Yo Y| Yo
k=1

k=1 k=1

Iny, =



90 - Seleccion de entrainers de bajo impacto ambiental

Una de las ventajas del modelo NRTL es que, a diferencia del modelo de Wilson,
representa con bastante precision el equilibrio de sistemas con compuestos parcialmente
miscibles, por lo que puede ser utilizado sin ningun tipo de problema en la correlacién de
datos ELLV.

4.3.3 Ecuacion UNIQUAC (UNIversal QUAsiI-Chemical Theory)

En 1975, Abrams y Prausnitz propusieron un modelo para la energia de Gibbs de
exceso basado en la mecanica estadistica. Este modelo, conocido con el nombre de
UNIQUAC, generaliza el andlisis previo de Guggenheim (1952) y lo amplia a mezclas
de moléculas que difieren apreciablemente tanto en forma como en tamafo. La ecuacion
del modelo consta de dos partes, una combinatorial (C) que tiene en cuenta las

contribuciones entropicas, y otra residual (R) que describe las contribuciones entalpicas:

E E(C)

gt =g +g"® (4.52)

La parte combinatorial describe las interacciones entre moléculas del mismo tipo,
pero de diferente tamafio y forma y depende s6lo de las propiedades de los componentes
puros, mientras que la parte residual se refiere a las interacciones entre moléculas de
diferente naturaleza quimica y depende de las propiedades de la mezcla. Para una mezcla

multicomponente, la parte combinatorial se define como:
C)—Zx In—+ qu In— (4.53)

donde z es el nimero de coordinacion, igual a 10y ,y &y @i son la fraccion de area 'y
volumen del componente i, respectivamente, cuyo célculo se describe mas adelante. Por

otro lado, la parte se residual de la ecuacion (4.52) se define como:
g E(R) _ _z ;X In(z ejfji] (4.54)
i=1 j=1

siendo =ij el parametro de energia, dependiente de la temperatura de equilibrio y cuya

definicion es la siguiente:

7, =exp(—uji _U"Jzexp(ﬁJ (4.55)
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donde Auij es el parametro de energia de interaccion del modelo. Al igual que en los dos
casos anteriores, se trata del parametro ajustable, y su valor depende de las especies que

se encuentren en equilibrio.

En las ecuaciones anteriores aparecen la fraccion de volumen, @iy la fraccion de

area 4. Ambas variables se obtienen de forma analoga:

CD- — riXi 9 — ini

I n I

n
2% 2.9%,
j=1 j=1

(4.56)

donde gi y ri son los parametros estructurales de area y volumen moleculares de Van der
Waals, respectivamente, con relacion a los de un segmento patron. El valor de estos dos
parametros se puede obtener mediante una sencilla relacion propuesta por Bondi (1968)
a partir del volumen molecular, Vwi, y area molecular, Awi, de los componentes de la

mezcla:

V. A,
r=_ Vwi = Twi 4.57
' 1.51740°? G 2.5108 (457)

Al igual que para la energia de Gibbs molar de exceso, el coeficiente de actividad

también sera igual a la suma de la parte combinatorial y la residual:
Iny, =InyS +Iny° (4.58)

La expresion que permite calcular la aportacion de la parte combinatorial es:

q) N
InyS=In—+= qI In —+ I, — z (4.59)
X,

i | i =1

donde el pardmetro | depende del nimero de coordinacion y los parametros estructurales

de los componentes del sistema:

Ii = g(r. _qi)_(ri _1) (4'60)
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Por su parte, el coeficiente de actividad correspondiente a la aportacion residual
se calcula mediante:
N N Q.7
Iny{ =—q;In Zeirji +q; =G NjiIJ (4.61)
j=1
K=

= Zekfkj

1

La ecuacion UNIQUAC es méas complicada y ligeramente menos precisa que los
modelos NRTL y Wilson, pero presenta la ventaja de su flexibilidad ya que puede
aplicarse a mezclas de componentes con tamafios moleculares muy diferentes. Ademas,
presenta buenos resultados en sistemas con componentes parcialmente miscibles, por lo

que también puede aplicarse a la correlacion de datos ELLV.

4.3.4 Ecuacion e-NRTL (Electrolyte Non-Random Two Liquids model)

Aungue existen distintas versiones de este modelo, la forma generalizada tiene en
cuenta dos contribuciones. La primera de ellas, local y de corto alcance, tiene en cuenta
las interacciones entre dos especies vecinas. Por el contrario, la segunda contribucion se
debe a las interacciones electroestaticas de largo alcance entre las especies idnicas

presentes. Asi pues, la energia de Gibbs molar de exceso queda como:
gE _ gE(LC) n gE(PDH) (4.62)

donde el superindice LC hace referencia a la contribucion debida a las interacciones
locales de corto alcance mientras que el superindice PDH se refiere a las interacciones
electroestaticas, que son de largo alcance. EI motivo de esta nhomenclatura obedece al

método seleccionado para calcular el valor de esta contribucion.

Para el célculo de la contribucion de corto alcance se ha decidido utilizar el
modelo NRTL de segmentos propuesto por Chen y col. (1982). Dicho modelo clasifica
las especies en equilibrio como moleculares (m), catidnicas (c) y anionicas (a). Las
especies moleculares son las que carecen de carga, que en este caso son los componentes
de la mezcla a separar mas la parte de liquido i6nico no disociado, mientras que las
catidnicas y anidnicas corresponden al catién y anién disociado del liquido idnico,
respectivamente. Todas estas especies interaccionan entre si, con la excepcion de las
especies idnicas con la misma carga. La Figura 4.12 muestra de forma gréafica las

interacciones de corto alcance entre las especies del sistema.
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Figura 4.12 Interacciones de corto alcance segin el modelo NRTL-e (m, especie molecular; a,
anion; c, cation)

En la figura anterior se ha representado mediante el parametro g la energia de
interaccion entre dos especies vecinas. A partir de dicho parametro, es posible definir, de
forma anéloga al modelo NRTL, los pardmetros de energia de interaccion entre dos

especies, tal y como se definieron en la ecuacion (4.50).

Teniendo en cuenta esto Gltimo, es posible obtener la energia de Gibbs molar de

exceso debido a la contribucién de las fuerzas de corto alcance:

g E(LC) Z XiGinTim Z XiG.Tic z XiGiaTia
m':;meyua+;X°39u3+§Xa%)mi (4.63)

donde Xi es igual al producto de un parametro Ci, por la fraccién molar de la fase liquida,
xi, de la especie i. Si se trata de un compuesto molecular el pardmetro Ci es igual a la
unidad mientras que en el caso de especies ionicas este parametro es igual a la carga
eléctrica.

Por otra parte, y aunque existen varios métodos para cuantificar la contribucion
de largo alcance, en este trabajo se ha optado por utilizar el modelo asimétrico de Pitzer-
Debye-Hiickel (PDH) propuesto por Pitzer (1980). En este modelo la energia de Gibbs

molar de exceso se calcula de la siguiente forma:

g EPor) 1000(4A¢|x

PrDoH

RT | M,

jm@+pmHJh) (4.64)

donde Ix es la fuerza idnica, A4 el pardmetro de Debye-Huckel, Ms el peso molecular del
liquido i6nico y pron el pardmetro de aproximacion. Para éste ultimo, Chen 'y col. (1982)

fijaron un valor de 14.9.
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En el caso de los liquidos idnicos la carga de ambos iones es +/- 1. Por lo tanto, la

fuerza idnica, Ix, se calcula mediante la siguiente expresion:
1
|, = E(X° +X,) (4.65)

donde los subindices ¢ y a hacen referencia al cation y el anién, respectivamente.

Por su parte, el parametro de Debye-Hiickel se define como:

L L 32
A =—_/27N — 4.66
3 Ap(47r eoemj (4.66)

donde Na es el nimero de Avogadro y p la densidad del disolvente expresa en kg/m3

mientras que €, y €, son la constante dieléctrica del vacio y del disolvente,

respectivamente.

Al igual que la energia de Gibbs molar de exceso, el coeficiente de actividad
también se obtiene a partir de la suma de las contribuciones locales (LC) y las

contribuciones debido a las fuerzas ionicas de largo alcance (PDH):
Iny, =Iny, " 4n Vi L (4.67)

La ecuacion (4.63) expresa la energia de Gibbs en exceso como funcion, entre
otras variables, de la carga eléctrica de los cationes y aniones. En el caso de un liquido
ionico, se considera que la carga de cada ion es igual a 1. Teniendo en cuenta esto, el
coeficiente de actividad para las contribuciones locales de compuestos no iénicos (m) se

calcula de la siguiente forma:

:E: )( G|m nn :E: )( G|m |m
|r17; = :E: Tom —
er ZXG ineim.

:E: X; (3|c ic :E: X G|a ia

i#C i#a

Z:Zxc; ™ TUSX G, Z:Zxc; ™S X Gy

i#c i#C i#a i#a

+

(4.68)
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Por otra parte, cuando se trate del cation (c) o el anidn (a) el coeficiente de

actividad para las contribuciones locales se calcula mediante las siguientes expresiones:

I i cm le im |m ;xl ic |C a @ ;XIGIaTIa (4 69)
e ZZ Fem ineim T Y X,G, ZZ =YX 6G, |

i#C i#a i#a

I n am le im |m ;Xl ia |a C ac ;XIGK)TIC (4 70)
7’ ZZ e Sxe SR Ty re v yxe |¢

i#a i#C i#C

La ecuacion que permite obtener la parte del coeficiente de actividad
correspondiente a la contribucion de largo alcance se obtiene, como se ha indicado

anteriormente, a partir de la ecuacion propuesta por Pitzer modelo de Debye-Hiickel.

In 72" =—(1OOOJA{ 2 0Lt oo T, )+ AL (4.71)

Mg ProH 1+ Pepu \/7

En la mayoria de los casos, la contribucién de las fuerzas de largo alcance al valor
total del coeficiente de actividad suele ser menor del 5% (van Bochove y col. 2000),
especialmente cuando la concentracion de liquido i6nico es muy pequefia. Debido a esto,
y con el fin de simplificar las correlaciones, en algunos casos solamente se consideran las
fuerzas de corto alcance (Orchilles y col., 2007). Siguiendo esta pauta, en el presente
trabajo también se ha optado por despreciar la contribucion debida a las fuerzas
electroestaticas, por lo que el calculo del coeficiente de actividad se limita al conjunto de
ecuaciones (4.68)-(4.70).

4.4 Consistencia termodinamica

Una vez obtenidos los datos de equilibrio experimentales, y como paso previo a
la correlacion, es necesario verificar la calidad y fiabilidad de los mismos. En este sentido,
existen una serie de herramientas conocidas con el nombre de test de consistencia que,
haciendo uso de las relaciones termodindmicas, permiten evaluar la consistencia de los
datos experimentales sin tener en cuenta el siempre presente factor humano. De esta
forma, es posible obtener una valoracion objetiva acerca de la calidad de los datos

obtenidos en el laboratorio.
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De entre los numerosos estudios que tratan el tema de la consistencia
termodinamica, destaca la excelente revision de los distintos procedimientos aparecidos
en la bibliografia que realizé Wisniak en uno de sus trabajos (Wisniak y col. 1997). De
acuerdo con los autores, un test de consistencia establece los criterios o condiciones que
deben de cumplir los datos de equilibrio para poder considerarse consistentes desde el

punto de vista termodinamico.

Unos buenos valores experimentales no tendran problema en cumplir, dentro de
unos limites de tolerancia, el criterio de consistencia que establezca el test. Sin embargo,
ésta no es condicién suficiente como para considerar correctos dichos datos, pues es
posible que en algunas ocasiones unos datos de equilibrio tomados de forma errénea

cumplan el test de consistencia por pura casualidad.

Todos los test de consistencia comparan los valores experimentales de las
variables de equilibrio y los calculados, los cuales se obtienen mediante las relaciones
termodindmicas de equilibrio. En este sentido, una de estas relaciones termodindmicas
mas significativas y cuyo cumplimiento es imprescindible es la ecuacién de Gibbs-
Duhem. Esta ecuacion, donde los coeficientes de actividad aparecen en el tercer término,

toma la siguiente forma para un sistema formado por N componentes:

hE VE N
dT ——"dP+ ) xdIny, =0 4,72
= = 21: diny, (4.72)

E .
donde hE y V= son la entalpia y el volumen molar de exceso de la mezcla,

respectivamente.

Si los experimentos son isotermos, el término dT de la ecuacion anterior es nulo,
y si ademas la presion del sistema es baja o moderada, el valor del volumen molar de
exceso es relativamente pequefio, haciendo que los dos primeros términos de la ecuacién

(4.72) puedan ser despreciados:

N
Y xdlIny =0 (4.73)
i=1
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De igual forma, para datos isobaricos la variacion de presion es nula, dP = 0,

quedado la ecuacion (4.72) de la siguiente manera:

hE N

—dT+> xdIny, =0 (4.74)
RT =)

El primero término de la ecuacion anterior, (hE/RT?)dT, representa la variacion de

la energia de Gibbs molar de exceso con la temperatura. Sin embargo, como

habitualmente los valores de la entalpia molar en exceso, hE, son escasos o inexistentes,

se suele emplear la ecuacion a temperatura constante, ecuacion (4.73).

Principalmente, existen dos formas para llevar a cabo los test de consistencia. La
primera de ellas es realizar un test global basandose en una forma integrada de las
ecuaciones anteriores. La otra posibilidad es examinando de forma individual cada dato

experimental. Esta ultima forma de proceder recibe el nombre de point to point.

Este altimo tipo de test es mas riguroso, siendo ademas el de mayor uso entre los
distintos estudios relacionados con el equilibrio entre fases. En esta linea, en el presente
trabajo de tesis doctoral los test de consistencia utilizados para verificar la consistencia
termodinamica de los datos obtenidos son del tipo point to point. En los sistemas binarios
se ha aplicado el test propuesto por Van Ness y col. (1973) modificado por Fredenslund
(1977) mientras que para los sistemas ternarios ELV se ha hecho uso del test de
McDermott-Ellis (1965) modificado por Wisniak y Tamir (1977).

4.4.1 Test puntual de Fredenslund para sistemas binarios

Este test de consistencia termodindmica, que debe su nombre a su creador, se basa
en el método de aproximacién al equilibrio gamma-phi, . Representa la energia de

Gibbs molar de exceso mediante polinomios de Legendre:

E

g=9 —x(1-x)YaL (%) k=01 . (4.75)
RT .

donde npol es el orden del polinomio usado, Lk, mientras que ak son los coeficientes del

mismo, cuyo valor se ajusta hasta obtener una representacion lo més cercana posible de

los datos experimentales.
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El polinomio de orden k se define de la siguiente manera:

L ()= (0 D)D) )

Dependiendo de la naturaleza de los componentes que formen el sistema, el orden
de estos polinomios sera mas o menos grande, aunque siempre seran preferibles los de
menor grado. Los valores de estos se obtienen mediante la reduccién al maximo de una

funcidn objetivo, que en esta ocasion adopta la siguiente forma:
FO — Z(Pcalc _ PexP)Z (477)

en la que P se obtiene mediante la siguiente ecuacion:

Pcalc — XlF)loylcaIC + XZ onygalc (478)
(Dl (DZ
donde los coeficientes de actividad se calculan utilizando las siguientes relaciones:
7 =ep(g+x%,9) 75 =exp(g-x9) (4.79)

el término g’ que aparece en la ecuacion anterior corresponde a la derivada de la energia

de Gibbs molar respecto a la composicion de uno de los componentes de la mezcla:

g= 99 (4.80)
dx,
Una vez se calculen los coeficientes de actividad, se obtiene la composicion de la
fase vapor mediante la ecuacion (4.27). El siguiente paso sera obtener la diferencia entre

los valores calculados de la composicion de la fase vapor y los experimentales:

AY; =y =y (4.81)

De acuerdo con el criterio adoptados por Fredenslund, para que un dato no sea
rechazado su Ayi debe ser menor de 0.01. De superar dicho valor, el punto experimental
serd considerado no valido. Por ultimo, es importante destacar que los valores de las
diferencias deben distribuirse de forma aleatoria. De lo contrario, no serd posible

considerar un conjunto de datos ELV como termodinamicamente consistente.
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4.4.2 Test de McDermott-Ellis

El test de Fredenslund es para sistemas binarios. Para mezclas de méas de dos
componentes se ha utilizado la modificacion realizada por Wisniak y Tamir del test de
McDermott y Ellis, método que data de 1965 y que se basa en el hecho de que la precision
de datos ELV esta limitada principalmente por la que permite el método de analisis

utilizado para determinar las composiciones.

Aunqgue se trata de un método point to point, este test valora la consistencia
termodinamica utilizando pares de puntos experimentales. Para ello, en primer lugar se
organizan los datos experimentales en orden creciente de temperaturas. De esta forma,
dos puntos experimentales a y b se consideran termodindmicamente consistentes siempre

y cuando cumplan la siguiente condicién:

D. <D (4.82)

1 max

donde la desviacion local, Di, se calcula mediante:

n

D, = Z(Xia +Xib)(|n Vi +In 7/ia) (4.83)
i=1
Asi, la desviacién Di estd directamente relacionada con el efecto de los

coeficientes de actividad de los puntos considerados.

En el test original, los autores establecieron un valor fijo de 0.1 para el parametro
Dmax. Sin embargo, en el presente trabajo se ha utilizado la modificacion que realizaron
Wisniak y Tamir en 1977, quienes consideraron que no se lo podia otorgar este valor a la
desviacién maxima, pues lo errores experimentales pueden ser variables a lo largo de los
experimentos. En su lugar, decidieron que Dmax podia ser estimada teniendo en cuenta la
contribucion de las diferentes fuentes de error. De esta forma, para el valor de Dmax
también se debe tener en cuenta el efecto de la temperatura y la presion. Dicho efecto es

introducido considerando la ley de Raoult modificada para el calculo de x:

diny,=dInP-dInP°+dIny,—dInx (4.84)
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La dependencia de P°i con la temperatura se obtiene a partir de la ya mencionada
ecuacion de Antoine. El error en la determinacién experimental en la fase liquida es el
mismo que para la fase vapor. Con todo ello, la expresion final para la desviacion maxima

es la suma de cuatro factores:

Diax = Diax, + D,  Dirax. + Drvex, (4.85)
donde los términos son:
Do, = g‘(xia +xib)(xlia+ ylia+ Xlib+ ylle (4.86-a)
Dre, = iN;(X“"‘ + xib)APP (4.86-b)
Do, = 2%: In(y,, — Ny, JAX + (4.86-C)
Dy, = ii (Xia + X B, [(Ta +C, )’2 + (Tb +C, )’2 ]AT (4.86-d)

donde Ax, AP y AT representan la precision en la determinacidén experimental de la
composicion, de la presién y de la temperatura, respectivamente. Ademas, Bjy C;j son los
coeficientes de la ecuacion de Antoine para el calculo de la presion de vapor del
componente j, expresion introducida ya anteriormente en la ecuacion (4.18) y cuyos

valores se muestran en el Apéndice 10.2.
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El equilibrio termodindmico representa el grado maximo de separacién que se
puede alcanzar mediante las operaciones unitarias basadas en la transferencia de materia
entre fases, entre las que destacan la destilacion, la extraccion o la absorcién. Por lo tanto,
no es de extrafar que el objetivo principal cuando se llevan a cabo estas operaciones sea
alcanzar la condicién de equilibrio, pues es dicha situacion la que permite el intercambio
maximo de materia entre las fases. En este sentido, resulta imprescindible el conocimiento
profundo de los datos del equilibrio entre fases a la hora de abarcar el disefio de este tipo
de operaciones de separacion, pues son éstos quienes delimitan las condiciones de

operacion.

A pesar de que existen modelos termodinamicos tedricos que son capaces de
estimar los datos de equilibrio, a dia de hoy sigue siendo imposible obtener teéricamente
con la exactitud requerida los datos ELV o ELLV, especialmente en aquellos casos donde
aparecen mezclas formadas por compuestos sintetizados desde hace poco tiempo, como
por ejemplo los liquidos i6nicos. Ademas, incluso los modelos méas tedricos basan sus
predicciones en parametros obtenidos a partir de datos experimentales. Por lo tanto, la
determinacion experimental del equilibrio resulta practicamente inevitable si se quiere

disefiar procesos de destilacion con absoluta seguridad.

Aparentemente, la determinacion experimental de los datos de equilibrio entre
fases es relativamente sencilla, pues solamente consiste en la obtencion de la presion,
temperatura y composicion de las fases. Sin embargo, en la préctica es mucho mas
compleja, pues requiere tener en cuenta ciertos factores; como por ejemplo el grado de
precision del equipo en el que se lleva a cabo la determinacion experimental o la seguridad
de haber alcanzado realmente la condicion de equilibrio. Ademas, es imprescindible no
alterar el equilibrio cuando se estan tomando las muestras para analizar la composicién

de las fases.

5.1 Productos utilizados

Todos los productos utilizados en el presente trabajo poseen el grado de pureza
requerido para llevar a cabo correctamente los experimentos. Sin embargo, y con el fin
de asegurar su pureza, se determiné experimentalmente la composicion de cada uno de
ellos antes de realizar cualquiera de los experimentos. La técnica de andlisis empleado

fue cromatografia de gases.



104 - Seleccion de entrainers de bajo impacto ambiental

Dado que los resultados fueron satisfactorios, no se realiz6 ningln tratamiento de
purificacion. El liquido i6nico, en cambio, requirié un tratamiento que permitiese
asegurar su estabilidad térmica y su pureza. Asi, el [BMIM][NTf] se introdujo en el
calderin de una columna de destilacion Fischer SPALTROHT HMS-500, con un relleno
equivalente a mas de 90 etapas teoricas, y se destilo a vacio durante varias horas. La
operacion estuvo controlada en todo momento por un sistema de control Fischer D301-
C. Debido al valor tan pequefio de la presién de vapor que posee el [BMIM][NTf],
solamente se obtuvieron como destilado todas aquellas impurezas contenidas en el liquido
i6nico. Las posibles trazas de humedad presentes en los compuestos organicos se
eliminaron utilizando tamices moleculares Union Carbide con pellets de 1.6 mm de
longitud y 3 0 4 A de diametro, en funcion del compuesto a deshidratar. Ademas, el
contenido en agua se determind mediante un valorador volumétrico automético Karl
Fischer, modelo Metrohm 701 KF, asegurandose de esta forma que la cantidad de agua

en estos compuestos fuese insignificante.

Junto al anélisis de la composicion de los compuestos puros también se
determinaron una serie de propiedades basicas imprescindibles a la hora de realizar
calculos posteriores. En este sentido, la Tabla 5.1 muestra la comparacion entre los
valores publicados previamente y los obtenidos experimentalmente de todos los
compuestos utilizados en el presente trabajo de la densidad, p, a una temperatura de
298.15 K y la temperatura de ebullicion, Tn, ambas a una presion de 101.3 kPa. Debido a
la presion de vapor tan baja que posee el [BMIM][NTf:], ha sido imposible determinar
su To. Ademas, en la misma tabla se adjunta informacion acerca de la procedencia de cada

producto.

Para la obtencion de los valores experimentales de las densidades se utilizd un
densimetro de tubo vibrante modelo Anton Paar DSA 5000M, que cuenta con un
controlador de temperatura cuya precision es de £ 0.001 K (Figura 5.1). Este equipo
corrige automaticamente la influencia de la viscosidad sobre la densidad, ademas de
detectar posibles burbujas de aire en la célula de medicion. Todas las mediciones se
realizaron a una temperatura constante de 298.15 K y presion atmosférica. Finalmente,
las temperaturas de ebullicion a 101.3 kPa se obtuvieron con el equipo utilizado en la
determinacion experimental de los datos ELV. Dada la importancia de este dispositivo en
el presente trabajo, una descripcion exhaustiva del mismo se ha realizado en el apartado

5.2 del presente capitulo.
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Tabla 5.1 Densidad, p, y temperatura de ebullicién, Ty, de los compuestos puros (P = 101 kPa)

Procedencia, pureza To (K) p (kg-m3),298.15 K

Producto ” ;- ) _

(fraccion masica)  Exptl.  Bibla  Exptl. Bibl.

Etanol Aldrich, > 0.999 351.36 351.44 785.18 758.01°
1-propanol Aldrich, > 0.990 369.97 370.35 799.62 799.51°
Agua Merck, > 0.995 373.15 373.15 997.0 997.04°
Glicerol Across, > 0.996 563.05 563.15 1258.52  1257.91°
Etilenglicol Merck, > 0.995 470.27 470.45 1109.90  1109.95°

2-metoxietanol Aldrich, > 0.998 397.58 397.50 960.12 960.20°
Eter isopropilico Fluka, > 0.990 34149 34145 718.32 718.20°

Acetato de Aldrich, >0.990 37451 37457 88255  882.30°
propilo
Isobutanol Aldrich, > 0.990 381.09 380.81 797.83 797.80P
[BMIM][NTf] loLiTec, > 0.990 - - 1434.23  1437.04°
2Daubert y Danner,1989

bTRC Thermodynamic Tables, 2004
°Gomes de Azevedo y col., 2005

Figura 5.1 Densimetro Anton Paar DSA 5000M
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5.2 Descripcion de los principales equipos

Los primeros datos de equilibrio publicados en la bibliografia se remontan a
finales del siglo XIX. Por lo tanto, no es de extrafar que durante todos estos afios se hayan
desarrollado una variedad considerable de equipos y técnicas para el estudio de los
diferentes tipos de equilibrio entre fases. En lo que respecta a la determinacion de datos
ELV, es posible encontrar una cantidad considerable de métodos y equipos de medida en
la bibliografia (Hala y col. 1967, Williamson 1975, Abbott 1978, Marsch 1978,
Malanowski 1982, Olson 1989, Baba-Ahmed y col. 1999, Valtz y col. 2002, Freitag y
col. 2015). De entre todos ellos, el dispositivo elegido en el presente trabajo ha sido una
celda de circulacion dinamica con recirculacién de ambas fases que trabaja en estado
estacionario de ebullicién, y cuyo uso esta muy extendido entre los distintos grupos de
investigacion dedicados al estudio del equilibrio entre fases.

Debido a la presencia de dos fases liquidas en la determinacion experimental de
datos ELLV, los equipos de determinacion ELV resultan inadecuados, siendo
imprescindible realizar ciertas modificaciones que permitan homogeneizar las dos fases
liquidas, consiguiendo que a efectos practicos ambas fases se combinen. Con este fin,
algunos autores como Iwakabe y col. (2001) introdujeron un agitador en el calderin para
aumentar el nivel de mezcla de ambas fases liquidas. No obstante, esta técnica mostro
ciertas limitaciones en aquellos sistemas cuyo grado de heterogeneidad era bastante
elevado, como por ejemplo mezclas formadas por éteres y el agua. Una de las soluciones
planteadas a este problema fue sustituir el agitador del calderin por una sonda de
ultrasonidos, de forma que ambas fases liquidas se dispersen, resultando en su completa
homogeneizacién. Esta técnica, introducida y patentada por el grupo de trabajo de Gomis
y col. (2000), ha demostrado ser de gran éxito, siendo adoptada por la mayor parte de

grupos de investigacion dedicados a la obtencion de datos ELLV.

5.2.1 Equipo para obtencién de datos experimentales ELV

El dispositivo utilizado para obtener los datos experimentales de equilibrio es un
destilador de fases modelo LABODEST 602/D (Figura 5.2), fabricado por Fischer. Se
trata de un equipo comercial de tipo “dinamico” equipado con un dispositivo Cottrell que

posibilita el contacto requerido entre ambas fases para alcanzar la condicion de equilibrio.
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Figura 5.2 Equipo Labodest 602/D

El intervalo de valores de la presion de trabajo del equipo va desde 0.25 hasta 400
kPa, utilizando para tal fin un sensor digitales de presién, cuya precision es de + 0.1 mbar.
Previamente, el mandmetro se calibré midiendo distintos valores de la presién de vapor
de una muestra de agua con una pureza por encima del 0.99 en fraccion molar. La
temperatura de equilibrio se mide mediante un termometro digital Hart Scientific modelo
1502 A calibrado en el Instituto Nacional de Técnica Aeroespacial. La precision de este

termometro es de + 0.01 K.
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La Figura 5.3 muestra un esquema generalizado del equipo sefializando cada uno

de las componentes del mismo junto a los nombres de dichos componentes.
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1. Alimentacién 2. Matraz mezclador 3. Calderin 4. Agitador magnético
5. Resistencia eléctrica 6. Bomba Cottrell 7. Pantalla deflectora 8. Condensador

9 Conexion de presién  10. Colector de liquido  11. Vapor condensado  12. Valvulas magnéticas

13. Corriente de liquido  14. Colector de vapor condensador

Figura 5.3 Esquema equipo LABODEST utiliza en la determinacién de datos ELV

La mezcla objeto de estudio se introduce en estado liquido por la entrada de
alimentacion (1) hasta llenar por completo el matraz mezclador (2) y el calderin (3). Un
agitador magnético (4) se encarga de homogeneizar la mezcla que se encuentra en el
matraz mezclador. La mezcla se calienta en el calderin debido a la accion de una
resistencia eléctrica de inmersion con cubierta de cuarzo (5). Es en el calderin donde van
formandose las primeras muestras de vapor, el cual arrastra parte del liquido del calderin
hacia la bomba Cottrell (6). Esta parte del equipo puede considerarse como una de las
mas importantes, pues en su interior es donde se produce el contacto entre la fase liquida

y la fase vapor necesario para alcanzar el equilibrio.
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Una vez ambas fases alcanzan el equilibrio en el interior de la bomba Cottrell, se
separan en una camara que contiene una pantalla deflectora (7). De esta forma, se
consigue evitar que parte de las gotas de liquido sean arrastradas por la fase vapor.
Cuando ambas fases ya se han separado, la fase vapor condensa al pasar por el
condensador (8) y se recircula hacia el matraz mezclador. De forma similar, la fase liquida
también se recircula hacia este matraz. Es aqui donde ambas fases se homogenizan
mediante el agitador magnético. La mezcla resultante fluye hacia el calderin y el ciclo

vuelve a empezar.

La presion del sistema y la potencia del calentador eléctrico son reguladas por el
sistema de control Fischer M10. El sistema de control de la presion funciona mediante un
sensor conectado a la terminacion roscada de vidrio (9). Cuando este sensor (cuya
precision es de £ 0.1 mbar) detecta un aumento sobre el valor prefijado de la presion, abre
unas electrovalvulas conectadas a la bomba de vacio que permiten disminuir la presion.
La temperatura del interior de la bomba Cottrell se mide utilizando una termorresistencia

Pt-100 conectada a un panel digital.

Las muestras se pueden recoger en cualquiera de dos colectores (10, 14) de los
que dispone el equipo mediante la accion de una valvula electromagnética (12). Si se
desea, este equipo también permite la opcion de tomar directamente las muestras usando
una jeringa y pinchando a través de las entradas (13) y (11) de cada corriente, las cuales
corresponden a la fase liquida y fase vapor condensada, respectivamente. De esta forma,
es posible tomar muestras pequefias sin alterar el equilibrio, lo que permite realizar varios
analisis de la composicion de las fases por cada punto experimental. Por este motivo, en
el presente trabajo la toma de muestras se realiza para todos los sistemas a través de las
entradas sefializadas en la Figura 5.3 por los nameros (13) y (11).

Unicamente existe una excepcion a la toma de muestras descrita en el parrafo
anterior, y es en el sistema formado por etanol y [BMIM][NTfz], donde la toma de
muestras de la fase liquida se realiza utilizando la valvula electromagnética
correspondiente. Los motivos para este cambio en la manera de operar se deben a las
particularidades del liquido ionico. En apartados siguientes se profundizard sobre la
técnica experimental utilizada para la obtencién de datos experimentales en sistemas con
[BMIM][NTf].
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5.2.2 Equipo para obtencion de datos experimentales ELLV

En la introduccidn de este apartado ya se ha comentado que el agitador magnético
incorporado de serie con el equipo es incapaz de homogeneizar correctamente mezclas
cuando algunos de sus compuestos son parcialmente inmiscibles, como es el caso de agua
con el éter isopropilico o el isobutanol, entre otros. En el mejor de los casos, el agitador
magnético consigue homogeneizar la mezcla dentro del matraz mezclador. Sin embargo,
esta emulsion desaparece cuando la mezcla entra en el calderin, provocando casos de
destilaciones subitas. Por lo tanto, la obtencién de datos ELLV implico la modificacion

del equipo de obtencion de datos ELV.

La Figura 5.4 muestra las distintas modificaciones que se introdujeron en el
Labodest original. La mas importante de todas ellas consistié en introducir un
homogeneizador ultrasonico acoplandolo perfectamente al calderin. Se trata de un
dispositivo Labsonic P, de 400 W de potencia, el cual combina la fuente de alimentacion,
el generador, el controlador y el transductor en una misma unidad, con todo el ahorro de

espacio que esto conlleva.
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Figura 5.4 Equipo Labodest modificado para la obtencion de datos ELLV
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La amplitud y los ciclos de los ultrasonidos se regulan facilmente mediante dos
controladores acoplados al aparato. La sonda, de 12 mm de didmetro, esta acoplada al
equipo de equilibrio mediante una union roscada y una junta de teflon. El resto de
modificaciones estan encaminadas a la toma de muestra por lo que se abordaran en su

correspondiente seccion.

5.2.3 Equipo para la obtencion de los puntos azeotropicos

Uno de los objetivos del presente trabajo es plantear procesos de destilacion
azeotrdpica que permitan separar con el grado de pureza deseado las mezclas formadas
por el alcohol (etanol o 1-propanol) y agua. Por lo tanto, resulta imprescindible disponer
de los datos relativos a los azedtropos del sistema, indistintamente de si son de

temperatura de ebullicion minima o maxima.

Aunque en la bibliografia existen abundantes trabajos con datos azeotropicos, en
este trabajo se considerd que en los casos de azeo6tropos ternarios la mejor opcion era la
obtencidn experimental de dichos datos. Para saber si un sistema presentaba un azeétropo
ternario en aquellos sistemas sin referencias bibliogréaficas se hizo uso de los datos ELV
0 ELLV, que son los que establecen la relacion entre las composiciones de ambas fases.
Asi, cuando experimentalmente se obtenian valores muy semejantes para las
composiciones de la fase liquida y la fase vapor en el sistema ternario, se contemplaba la
posibilidad de realizar la determinacion experimental del aze6tropo.

De acuerdo con lo explicado en el sub-apartado 4.2.3, el aze6tropo con la menor
temperatura de ebullicion es el nodo inestable del sistema. Esto es, es el origen de todas
las curvas residuales y representa la temperatura minima de equilibrio que alcanzara el
sistema. Esto se traduce en que, durante un proceso de destilacion con una razon de reflujo
elevada, la composicion del azedtropo se corresponde con la composicion de la corriente
que sale por cabeza de columna. Por lo tanto, la mejor forma de determinar los puntos
azeotrépicos es destilando mezclas que se encuentren cerca de la composicidn
azeotrdpica utilizando razones de reflujo elevadas. Después, y siempre y cuando la
temperatura de cabeza de columna no cambie con el tiempo, se van recogiendo pequefias

muestras de condensado.



112 - Seleccion de entrainers de bajo impacto ambiental

La Figura 5.5 muestra el dispositivo utilizado en la obtencion de puntos
azeotrdpicos. Se trata de un equipo de destilacién Labodest HMS 500 C, manufacturado
por Fischer y que cuenta con una columna de destilacion SPALTROHR, de 1.10 m de
largo y 0.60 m de diametro, y cuyo relleno equivale a 90 etapas tedricas. La columna esta
provista de una camisa de vacio para aislarla térmicamente, minimizando de esta forma

las pérdidas de calor.

En la parte superior de la columna esta el sistema de condensacion de vapor
compuesto por tubos helicoidales, por dentro de los cuales circula el reflujo condensado.
De esta forma, se consiguen separaciones con un rendimiento excelente incluso para casos

donde la muestra a separar sea pequeria.

Figura 5.5 Equipo de destilacion Labodest HMS 500 C

Gran parte del calderin de la columna se encuentra inmerso en un bafio de silicona
al que se le aplica una potencia de calefacciéon regulable de hasta 500 W, un valor
suficiente para destilar mezclas con temperaturas de ebullicion elevadas. El grado de
inmersion del calderin en el bafio de silicona se puede modificar. Ademas, el bafio
calefactor posee su propio agitador magnético también regulable.
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Una de las principales caracteristicas de la columna es su capacidad para trabajar
a presiones muy cercanas al vacio absoluto; esto es, valores un poco por encima de 0.1
mbar. Sin embargo, en el presente trabajo la determinacion de puntos azeotropicos se ha
realizado en todos los casos a presion atmosférica por lo que el uso de la bomba de vacio
no ha sido necesario. Todo el control de la columna se realiza a traves de un panel tactil
conectado a una unidad de control i-Fischer [DC/MIC]?. El software que incorpora esta
unidad es de facil e intuitivo manejo. Asi, es posible operar bajo condiciones de reflujo
total, destilado total o especificando una razén de reflujo. La unidad de control también
se utiliza para especificar la potencia de calefaccion (o también la temperatura del

calderin) y la presion de trabajo.

5.3 Técnica experimental para la toma y analisis de muestras

La técnica empleada para la obtencidn de datos experimentales varia en funcion
de si la mezcla es homogénea o heterogénea. La razédn reside en que la toma directa de
muestras solamente se puede realizar en aquellos casos en los que el sistema sea
homogéneo. Ademas, y tal y como se ha comentado anteriormente, otro de los factores
que afecta al procedimiento experimental es la presencia de [BMIM][NTf2] en la mezcla.
Por lo tanto, en este apartado se ha incluido otro subapartado relacionado con la tomay

analisis de muestras que contienen liquidos iénicos.

5.3.1 Obtencién de datos ELV

Independientemente del sistema, la primera mezcla que se introduce en el equipo
posee una composicion rica en uno de los compuestos. Después, se van afiadiendo los
otros compuestos con cada nuevo punto experimental, de forma que al finalizar el estudio
de un sistema se haya cubierto todo el intervalo de composiciones miscibles. El objeto de

este procedimiento es minimizar el consumo de productos.

Una vez la muestra ha sido introducida en el sistema, se pone en marcha el
agitador magnético y se ajusta su velocidad de giro hasta que el sistema sea
completamente homogeéneo, aunque siempre evitando la formacion de vortices que
puedan alterar el equilibrio. EI volumen de muestra introducido en el equipo es
aproximadamente 100 ml, cantidad suficiente para llenar el matraz mezclador y el

calderin del equipo.
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Ademas, el volumen introducido es lo suficientemente grande como para permitir
una recirculacién continua del liquido desde el calderin al matraz mezclador a través de
la bomba Cottrell. El siguiente paso es encender el circuito del agua de refrigeracién para
que pueda fluir a través del condensador. Después, se fija la presion de trabajo (1013 mbar

en este caso) y se enciende la calefaccion mediante la unidad de control.

El valor de potencia de calefaccion seleccionado depende de la naturaleza de la
mezcla a hervir, y se regula en funcién del caudal de vapor condensado que se recircula
al mezclador. Solamente se requieren potencias de calefaccidon elevadas en aquellos
sistemas con algin componente con una temperatura de ebullicion alta, como en los casos
del etilenglicol o el glicerol. Un valor idoneo es aquel que permita un flujo de vapor

condensado de unas 30 gotas por minuto (una gota cada dos segundos).

No existe un valor fijado para el tiempo que transcurre desde que se enciende la
resistencia hasta que el sistema alcanza el equilibrio. En este sentido, el tiempo varia
principalmente en funcion del numero de componentes que formen la mezcla inicial, asi
como de la naturaleza de los mismos. Normalmente, se necesita mas tiempo para alcanzar
el equilibrio en aquellos sistemas cuyos componentes tienen valores de la temperatura de
ebullicién muy distintos entre si, como por ejemplo en el caso del etanol, agua y glicerol.
La toma de muestras, que se realiza en estos casos de forma directa utilizando una
jeringuilla, comienza cuando los valores de presion y temperatura permanecen constantes

en el tiempo, con variaciones menores al 0.1% en ambos casos.

A la toma de muestra le sigue de inmediato el analisis de su composicion en el
cromatografo de gases. Se considera que el equilibrio se ha alcanzado cuando las
composiciones de dos muestras consecutivas de la fase liquida o de la fase vapor poseen
valores muy semejantes entre si (diferencias por debajo del 0.001 en fraccion molar). El
cromatografo de gases utilizado para determinar las composiciones de ambas fases varia
dependiendo del tipo de sistema estudiado. Asi, para los sistemas etanol + agua + glicerol
0 + 2-metoxietanol se utilizd un cromatdgrafo Varian CP-3800 con un detector de
conductividad térmica (TCD) y una columna empacada modelo Haysep Q con 1.8 m de

longitud y 1/8° de diametro interno, el cual se muestra en la Figura 5.6.
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Figura 5.6 Cromatografo Varian CP 3800

El cromatografo utilizado en el analisis de la composicion en el resto de sistemas
(incluido aquellos sistemas con compuestos parcialmente miscibles) fue otro
cromatdgrafo manufacturado por la compafiia CE Instruments GC 8000 Top con un
detector de conductividad térmica (TCD). La columna empleada en este caso fue una
columna empacada (Porapack Q 80/100) de 3 m de longitud y 1/8”’ de diametro interno.
El anélisis de la respuesta obtenida se realiza mediante la aplicacion informatica Chrom-

Card disefiada para Windows 98.

Figura 5.7 Cromatégrafo CE Instruments GC 8000 Top
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Las condiciones de operacion de cada cromatdgrafo se establecieron dependiendo
de los componentes que formaban el sistema, aunque por lo general se mantuvo el valor
del caudal de gas portador, asi como las temperaturas del inyector y detector para la gran
mayoria de experimentos. En este sentido, la variable mas modificada fue la temperatura
del horno, asi como la duracion de los analisis. En el Apéndice 10.3 se recogen las

condiciones de operacion para cada sistema.

La relacion entre las areas cromatogréaficas y las composiciones de las muestras
se obtienen, para ambos cromatdgrafos, mediante una ecuacion polinémica que relaciona
las areas obtenidas del cromatdgrafo y la fraccion masica de los distintos compuestos que
forman la mezcla. Asi, se prepararan distintos patrones de muestra de forma que se cubra
todo el intervalo de composiciones de la zona homogénea del sistema. A continuacion, se
obtienen las areas cromatograficas de dichos patrones y se calculan los parametros del

polinomio de la ecuacion que relaciona las composiciones mésicas con las areas.

Las muestras patron del calibrado gravimétrico se prepararon en una balanza
METTLER TOLEDO AE200 de precision + 0.00001 g. La diferencia entre los valores
experimentales y los calculados con el polinomio no superd, en ninguno de los casos,

0.001 en términos de fraccion masica, un valor que se considerd aceptable.

METTLER TOLEDO
S

Figura 5.8 Balanza Mettler Toledo AE200
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5.3.2 Obtencién de datos ELLV

La obtencion de datos ELLV se cifie solamente a la regién heterogénea del
sistema. Por lo tanto, el primer paso es determinar la curva binodal. Como practicamente
todos los sistemas estudiados en este trabajo carecen de datos ELLV publicados, se
utilizan modelos termodindmicos que permitan estimar esta curva. Ademas, también es
posible tomar como referencia los datos de equilibrio liquido-liquido siempre y cuando
estén disponibles en la bibliografia, aunque teniendo en cuenta que estos datos se obtienen
a una temperatura determinada, por lo que los limites de la curva binodal variaran. Esta
estimacion preliminar sirve principalmente para determinar los limites de la region

heterogénea.

Con el fin de asegurar una cantidad suficiente de muestra en ambas fases liquidas,
la mezcla inicial que se introduce en el equipo tendrd aproximadamente la misma
proporcién de cada fase, y estard formada principalmente por agua y disolvente, mas una
pequefia cantidad del alcohol a separar (etanol o 1-propanol). Una vez introducida la
mezcla inicial en el equipo se repiten los pasos del procedimiento descrito anteriormente;
es decir, se conecta la resistencia eléctrica de calefaccion, el agitador magnético y el agua
de refrigeracion. Esta vez, ademas, se enciende el homogeneizador ultrasénico,

regulandolo de tal forma que la dispersién de ambas fases liquidas sea total.

Uno de los factores a considerar en este tipo de sistemas es la aparicion de dos
fases liquidas cuando condensa la fase vapor y su composicion se encuentra dentro de la
zona heterogénea. Este hecho hace que resulte imposible tomar directamente la muestra
correspondiente de la fase vapor de forma andloga a como se hacia en la determinacién
de datos ELV. Con el fin de solventar este problema, se ha optado por una configuracién
que permite inyectar directamente el vapor que se forma en el cromatdgrafo (sin
condensar), utilizando para tal fin una valvula de diez vias Vici Valco Instruments. El

cromatografo es el CE Instruments 8000 Top, referenciado ya en el subapartado anterior.

La Figura 5.9 muestra el esquema de funcionamiento de esta valvula. Asi, se
mantiene en posicion de carga desde que se inicia cada experimento hasta que se alcanza
el equilibrio. De esta forma, el vapor puede pasar continuamente a través del bucle y
volver al equipo Labodest, mientras que el gas portador del cromatografo (helio) pasa de
forma ininterrumpida a traves de la columna empacada del cromatografo sin tener que

entrar en el bucle.
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Solamente cuando se decide tomar una muestra de la fase vapor se cambia la
posicién de la valvula, resultando en el arrastre por parte del helio del vapor contenido en
el bucle 1. Tras esto, el helio y el vapor fluyen conjuntamente hacia la columna
cromatografica para su analisis. Al igual que en el caso anterior, la composicion de la fase
vapor se determina mediante ecuaciones que relacionan la respuesta cromatografica con
la composicidn. Los parametros de estas ecuaciones también han sido calculados a partir

de calibrados gravimétricos.
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Tco TCD
a) Valvula en posicion de carga b) Valvula en posicion de inyeccion

Figura 5.9 Esquema de funcionamiento de la valvula de 10 vias

La inyeccion directa del vapor requiere, ademas de la instalacion de la véalvula en
el cromatografo, de una serie de modificaciones del equipo de equilibrio y de la
construccion de un circuito por donde fluya el vapor, impulsado por una bomba
peristaltica Watson Marlow Sci 323. Los cambios realizados, asi como la bomba
utilizada, se muestran en la Figura 5.10. En primer lugar, se instala una salida por encima
del vaso Dewar que permita extraer una pequefia porcion del vapor. Esta corriente de
vapor fluye hacia el cromatografo, donde se analiza, para posteriormente retornar al
equipo de equilibrio como vapor condensado. Durante todo el circuito se utilizan tubos

de Tygon® para evitar el deterioro causado por los disolventes organicos.

Es muy importante que no condense ningun compuesto de la corriente vapor hasta
que no salga del cromatdgrafo. Por esta razéon, las conducciones por donde pasa el vapor
desde que sale del equipo hasta que abandona el cromatdgrafo estan recubiertas con una
resistencia eléctrica cubierta de silicona y aislante. Ademas, estas conducciones cuentan

con un sistema de medida y control de temperatura.
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Con el fin de asegurar la no condensacion de ningin componente de la mezcla
vapor, el valor de temperatura de las conducciones que unen el equipo con el

cromatografo siempre esta unos 20 grados por encima de la temperatura de equilibrio.

a) Salida por el vaso Dewar b) Bomba peristaltica para la corriente vapor

Figura 5.10 Modificaciones en el equipo Labodest original para la obtencion de datos ELLV

Otra de las grandes diferencias respecto a la técnica experimental de obtencion de
datos ELV es que en este caso no se toman muestras de la fase liquida hasta que no se ha
considerado con total seguridad que se ha alcanzado el equilibrio entre las distintas fases.
La razon reside en que se necesita una cantidad de muestra relativamente elevada, y
extraer tal cantidad del sistema siempre altera el equilibrio. En este sentido, se analiza
varias veces la composicion de la fase vapor con el cromatografo, y solamente cuando los
resultados son considerados reproducibles (diferencias en la fraccion molar menores a
0.001) se da por alcanzado el equilibrio. En ese momento, se toman los datos de

temperatura y presion y se realiza la toma de muestras de la fase liquida.



120 - Seleccion de entrainers de bajo impacto ambiental

La obtencion de la muestra de la fase liquida se obtiene mediante el colector de
liquido del equipo (ver Figura 5.3, item 10). Para ello, se abre la valvula magnética del
equipo de destilacion situada en la zona de recirculacion de la fase liquida. Es muy
importante que la conduccion por donde la muestra abandona el equipo se encuentre
perfectamente libre de cualquier rastro de liquidos, evitando asi cualquier posible
contaminacion. Después de recoger la muestra de la fase liquida, se desconecta la
resistencia, el agitador magnético y la sonda de ultrasonidos y se seca minuciosamente
con aire la zona de recogida de muestras de la fase liquida con el fin de empezar un nuevo

punto experimental.

La cantidad de liquido recogido en cada experimento debe ser lo suficientemente
grande como para permitir una clara separacion de las fases liquidas. Habitualmente, son
suficientes unos 3 ml de muestra. Una vez recogida ésta en un tubo de ensayo, se introduce
en un bloque de aluminio y se mantiene durante varias horas en un bafio seco termostatico
(Stuart, SBH130DC) a una temperatura ligeramente inferior (varias décimas) a la
temperatura de equilibrio, evitando asi cualquier posible vaporizacién en la muestra. El
bloque de aluminio utilizado para contener el tubo de ensayo esta disefiado especialmente
para conseguir una distribucion uniforme del calor, evitando asi que la muestra este
sometida a grandes gradientes de temperatura. Ademas, el bloque cuenta con una pequefia
ranura para observar la muestra contenida en el tubo. La Figura 5.11 muestra el bafio seco

termostatico y el bloque de aluminio utilizados.

a) Bafio seco termostatico Stuart b) Bloque de aluminio para tubo de ensayo

Figura 5.11 Equipo para la determinacion experimental de las fases liquidas en equilibrio
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Transcurrido un tiempo prudencial, se considera que se ha alcanzado el equilibrio
entre las dos fases liquidas cuando a través de la ranura del tubo se observa de forma
nitida una correcta separacion entre ambas fases. La extraccion de cada fase se puede
realizar sin quitar el bloque de aluminio del bafio, asegurandose de esta manera que la

temperatura (y por lo tanto el equilibrio) se perturba lo mas minimo.

Dado que el blogue tiene una obertura por arriba, la toma de muestras se realiza
sin sacar el tubo de ensayo del bloque. Esto permite que la temperatura de la mezcla no
baje bruscamente, evitando asi el cambio de composicion de la fase liquida. Extraidas las
muestras correspondientes a cada fase, se afiade una cantidad conocida de patron interno
para evitar que, cuando baje la temperatura, se formen nuevamente dos fases liquidas en
cada muestra. EI compuesto patron utilizado varia para cada sistema, pero por lo general
es etanol cuando la muestra contiene 1-propanol y al revés cuando la situacion es la
contraria. El andlisis de la composicion de la fase liquida se realiza mediante
cromatografia de gases utilizando el equipo CE Instruments 8000 Top (Figura 5.7),

siempre y cuando la mezcla a analizar esté formada por compuestos organicos y por agua.

5.3.3 Obtencion y andlisis de muestras con liquido i6nico

En apartados anteriores se ha hecho referencia a que la composicion de las
muestras se determina mediante cromatografia de gases, independientemente de si la
mezcla es homogénea o heterogénea. Existe una excepcion, y es cuando uno de los
componentes de la mezcla a analizar es el [BMIM]]NTf2]. La razon es que este compuesto
tiene una presion de vapor tan baja que solamente es posible vaporizarlo a presiones
cercanas al vacio y temperaturas muy elevadas, haciendo imposible utilizar la

cromatografia de gases como en los sistemas anteriores.

Las mezclas con liquido idnico siempre seran aquellas correspondientes a la fase
liquida. En este sentido, la forma de obtencion de la muestra es analoga a la descrita en
el apartado de datos ELLV. Esto es, abriendo la valvula magnética del equipo de
destilacion situada en la zona de recirculacién de la fase liquida y colocando el vial en el
colector de liquido del equipo. Es a partir de este punto donde empiezan las diferencias
con respecto al procedimiento experimental descrito en el sub-apartado anterior. La
primera de ellas es que si el sistema cuenta con tres componentes la muestra recogida se

divide en dos.
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Indistintamente del nimero de componentes del sistema, la determinacion del
porcentaje de liquido idnico que contiene una mezcla siempre se realiza por gravimetria.
Asi, se toma la muestra de la fase liquida a analizar, se pesa y se deja durante algo mas
de 24 horas en el bafio seco termostético Stuart (mostrado en la Figura 5.11) a una
temperatura constante de unos 120 °C, valor por encima del punto de ebulliciéon de los
compuestos mezclados con el liquido idnico (etanol y agua). Este procedimiento permite
que el alcohol y el agua presentes en la mezcla se vaporicen, quedando Unicamente el
liquido i6nico. No obstante, y con el fin de asegurar la completa evaporacion de los
compuestos volatiles, la muestra se vuelve a colocar en el bafio seco después de la primera
pesada. Transcurrido cierto tiempo se saca la muestra y se vuelve a pesar. Si la diferencia
entre el valor del peso en la primera pesada y el de la segunda es despreciable (menor a
0.0001 g), el valor se considera definitivo y se considera que en la muestra ya queda
Unicamente liquido ionico. En caso contrario, la muestra se devuelve al bafio seco y
permanece durante cierto tiempo a una temperatura mayor que la utilizada la primera vez.
Este procedimiento se repite hasta que no se hallen diferencias significativas entre dos

pesadas consecutivas de una misma muestra.

Si el sistema a analizar es binario, la determinacién de la composicion de la fase
liquida acaba aqui, obteniéndose por diferencia de pesadas la concentracion de compuesto
volatil. En cambio, si el sistema es ternario, la gravimetria impide conocer la relacién
entre los compuestos que se vaporizan, pues éstos se pierden durante el proceso. Asi, se
necesita un procedimiento que sea capaz de determinar la relacion entre los compuestos
volatiles de la mezcla. La dificultad de este paso reside en que no es posible utilizar

directamente la cromatografia de gases.

Este problema ha sido resuelto de varias formas por los distintos grupos de
investigacion relacionados con el campo del equilibrio termodinamico de mezclas con
liquidos i6nicos. Asi, Orchillés y col. (2007) utilizan una pre-columna a la entrada de la
columna cromatografica para que ésta retenga el liquido idnico antes de entrar al circuito
cromatografico. Otra técnica destacada es la cromatografia liquida de alta eficacia, HPLC,
utilizando para tal fin columnas como la Obelic R. Por el contrario, otros grupos optan
por determinar la composicion de forma indirecta, midiendo para ello propiedades fisicas
como la densidad.
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En este trabajo la solucidon adoptada ha sido la utilizacion de un dispositivo
desarrollado por parte del grupo de investigacion de propiedades termodinamicas del
departamento de Ingenieria Quimica de la Universitat de Valéncia, cuya patente se
encuentra ya registrada (De la Torre y col., 2015). Este aparato (Figura 5.12) permite la

microdestilacion de las muestras a analizar, separando completamente el liquido i6nico

del resto de componentes.

Figura 5.12 Equipo de microdestilacion utilizado en la determinacion experimental del ELLV

El aparato utiliza una serie de viales especialmente disefiados (Figura 5.13) que
estan formados por dos cavidades unidas por un puente de vidrio y una valvula que
permite regular el paso. Tal y como se puede apreciar en la fotografia de la Figura 5.13,
una de las cavidades se encuentra a menor altura que la otra. Es en esta cavidad donde se
introduce la mezcla, y también donde se calienta hasta alcanzar ebullicion. El vapor que
se forma atraviesa el puente de vidrio (la valvula debe estar abierta) y alcanza el otro
extremo del vial, donde condensa. Una vez se considera que toda la fase volatil se ha
evaporado y ha condensado, se cierra la valvula para evitar el retorno de materia volatil a

la cavidad inicial.
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Figura 5.13 Vial utilizado en la microdestilacion de mezclas con liquido ionico

El equipo de microdestilacion se divide en dos zonas, las cuales se muestran en la
Figura 5.14. La primera de ellas es donde se calienta la mezcla mediante una serie de
resistencias eléctricas. El aparato dispone de un controlador con una pantalla digital que
permite establecer y conocer en todo momento la temperatura de calentamiento. Ademas,
por todo el equipo estan situados una serie de termometros digitales que informan de los
posibles gradientes de temperatura. La otra zona es la de enfriamiento, donde condensan
los vapores formados. Con este fin, los viales se ponen en contacto con agua fria. La
forma de enfriar esta agua es sumergiendo en el bafio un tubo en forma de U por cuyo
interior circula un fluido refrigerante (una disolucion de etilenglicol) que se encuentra a

una temperatura de varios grados centigrados bajo cero.

Los viales se distribuyen por el equipo de forma que la parte que contiene la
mezcla a separar, la cavidad inferior, quede en la zona de calentamiento, al tiempo que la
otra parte quede en la zona de condensacion. Las dimensiones del aparato permiten la
microdestilacion simultanea de hasta 12 viales. Cuando se considera que todos los
componentes volatiles de la muestra inicial se han vaporizado y han condensado en la
otra cavidad se cierra la valvula de cada vial que impide el paso de materia entre las
cavidades. Entonces, se extrae una muestra de la cavidad superior, que es la que contiene
los compuestos volatiles y se analiza con el cromatdgrafo de gases, cuyas condiciones de
operacion son las mismas que las utilizadas para determinar la composicion de la fase

vapor.
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Zona de calentamiento.
Emplazamiento de la mezcla inicial.

Zona de enfriamiento.
Recogida de los volatiles condensados.

Figura 5.14 Disposicién de los viales en el equipo de microdestilacion.

Las condiciones de operacion del dispositivo se determinan mediante patrones
gravimétricos. De esta forma, es posible conocer el tiempo y la temperatura que permiten
la vaporizacion total de los compuestos volétiles de la mezcla. Ademas, en muchos casos
se afiade un patron interno que permita mejorar el arrastre del vapor. Con el fin de
asegurar el éxito de la separacién, es imprescindible pesar el vial vacio, el vial
conteniendo la mezcla a separar y finalmente la cantidad de volatiles que han condensado,
asi como también la del liquido i6nico que permanece en la cavidad inferior. De esta
forma, es posible aplicar balances de materia que indiquen si se ha producido una pérdida
de material durante el proceso.

Aunque en un principio la forma de operar de este dispositivo pueda generar dudas
sobre si realmente se consigue la vaporizacién completa de todos los componentes
volatiles de la mezcla inicial, lo cierto es que su validez ha sido contrastada mediante
varias muestras preparadas. En este sentido, se han preparado varios patrones de liquido
ionico con compuestos volatiles de los que se conoce su composicion exacta. Despues, se
han introducido en los viales especiales y han sido llevados a microdestilacion.
Finalmente, al medir la composicién de la fase condensada, se ha podido constatar que

mediante este método el error de célculo no supera el + 0.001 en fraccion molar.
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A modo de resumen, a continuacion se muestra de forma esquematizada en la
Figura 5.15 los pasos seguidos en la determinacion de la composicion de la concentracion

molar de mezclas conteniendo liquido i6nico.

Muestra inicial
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Muestra final Muestra final
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Determinacion de Determinacion de
Wy, por WetanoI/Wagua por
gravimetria cromatografia

Figura 5.15 Esquema para el andlisis (determinacion de fracciones maésicas de los diferentes
componentes) de mezclas con liquido iénico.

De acuerdo al esquema anterior, cuando la mezcla con liquido ionico esta formada
por mas de dos compuestos es necesario recoger una cantidad de muestra importante,
pues por un lado debe realizarse una gravimetria que permita conocer la relacion de
liquido idnico en la muestra mientras que por otro debe llevarse a cabo la microdestilacion
que informe acerca de la composicion de los compuestos volatiles. Por ello, durante la
determinacion experimental de datos ELLV en sistemas ternarios con liquidos ionicos la
muestra de la fase liquida se recoge utilizando viales con una capacidad de méas de 10 mL,

aunque el volumen recogido es algo menor.
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A partir de lo expuesto a lo largo del presente trabajo, es evidente que los datos
del equilibrio entre fases resultan imprescindibles para determinar si un disolvente es
capaz de llevar a cabo una separacion determinada. Su importancia radica en que a partir
de estos datos se pueden obtener los valores de los parametros de los modelos de
coeficientes de actividad, y asi poder estimar el equilibrio en condiciones de operacién
distintas a las experimentales, ademas de realizar otros célculos de gran importancia
(mapa de curvas residuales, curvas de isovolatilidad, etc.). En este sentido, el presente
capitulo abarca desde la publicacién de los resultados experimentales obtenidos hasta la
estimacién del equilibrio, utilizando para esto Gltimo los valores obtenidos de los

parametros ajustables que conforman los distintos modelos de coeficientes de actividad.

6.1 Resultados experimentales

En este apartado se exponen los resultados experimentales obtenidos durante el
presente trabajo de tesis doctoral. En este sentido, se han determinado los datos ternarios
de equilibrio termodinamico de las mezclas formadas por los dos compuestos a separar
mas el disolvente propuesto. Ademas, también se han determinado los sistemas binarios
constituyentes en aquellos sistemas completamente miscibles y cuyos datos ELV carecian
de un estudio riguroso en la bibliografia.

La forma de presentar numéricamente los resultados es comun para todos los
sistemas. En primer lugar se muestra la tabla de datos isobaricos experimentales
correspondiente al ELV o ELLV, obtenidos en todos los casos a una presion constante de
101.3 kPa. En cada tabla se especifica la composicion molar de la fase liquida y la fase
vapor, los coeficientes de actividad, asi como la temperatura de equilibrio de cada punto
experimental. En aquellos casos donde existan dos compuestos parcialmente miscibles se

incluye la composicién molar de las dos fases liquidas.

Los valores de los segundos coeficientes del virial, necesarios para calcular el
cociente de coeficientes de fugacidad, se han estimado mediante el método de Hayden &
O’Connell, desarrollado en 1975 por los autores de quien toma el nombre. El volumen
molar se ha calculado aplicando la ecuacion de Racket (1970), referenciada en el presente
trabajo como la ecuacion (4.20). Conocidas todas estas variables, y teniendo en cuenta
los resultados experimentales, se han podido obtener los coeficientes de actividad
aplicando la ecuacion (4.27).
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Todas las tablas estdn acompariadas por figuras donde se representan los
resultados de forma grafica. Asi, los datos ELV de sistemas binarios se muestran junto a
diagramas de equilibrio de temperatura (T-x-y) y de composiciones (y-x). Ademas, junto
a los datos experimentales también se incluyen los datos estimados mediante el modelo
de composicion local (Wilson, NRTL o UNIQUAC) que menores desviaciones presento
en la correlacion. En el apartado siguiente se profundizara mas en todos aquellos aspectos
relativos a la correlacion y estimacion de los datos experimentales. Por ultimo, destacar
que junto a los datos experimentales obtenidos en el presente trabajo también se incluyen,
en el caso de que existan, datos publicados previamente en la bibliografia.

En el caso de sistemas ternarios, los datos experimentales se representan en el
diagrama triangular de composiciones. En estos diagramas también se incluyen los
azedtropos, tanto binarios y ternarios, que presenta cada sistema. En aquellos casos donde
existan mas de dos fases, el diagrama incluye las lineas de union entre los puntos

experimentales de las fases liquidas en equilibrio.

En el Apéndice 10.2 se presentan las propiedades de los compuestos puros
necesarias para calcular las presiones de vapor y los coeficientes de fugacidad y actividad,

asi como las utilizadas durante la aplicacion de los test de consistencia termodinamica.

6.1.1 Sistemas etanol + agua + disolvente

El azedtropo del sistema que forman etanol y agua es uno de los mas estudiados
en el campo del equilibrio termodindmico y casi siempre es puesto como ejemplo cuando
se explica el concepto de azeoOtropo. Asi pues, en el presente trabajo se ha tomado como
referencia uno de los muchos valores publicados, concretamente el que aparece en el
trabajo de Kurihara y col. (1993). En dicho trabajo, los autores determinaron
experimentalmente las condiciones del azedtropo etanol-agua a presion atmosférica
(101.3 kPa), estableciendo un valor de 0.893 para la fraccion molar de etanol y 351.21 K
para la temperatura. Estos valores son practicamente los mismos que los publicados en
otros trabajos. Asi, Walas (1985) determind la misma temperatura y una fraccion molar
de etanol de 0.881 mientras que Demirel (1993) obtuvieron una fraccion molar de etanol
de 0.904 y una temperatura de 351.3 K.
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6.1.1.1 Etanol + Agua

Aunque se trate de un sistema ampliamente estudiado, se ha decidido obtener
experimentalmente los datos ELV de la mezcla a separar, formada por etanol y agua. La
principal razén es que dada la importancia para la estimacion del ELV que tienen los
pardmetros del par binario etanol-agua, se ha considerado necesario obtener sus valores
a partir de la correlacion de datos experimentales propios. Ademas, este hecho
proporciona una mayor consistencia al presente trabajo, pues de esta forma todos los
valores de los parametros han sido calculados a partir de resultados propios. La Tabla 6.1

muestra los datos ELV para el sistema binario etanol + agua.

Tabla 6.1 Datos experimentales ELV del sistema etanol (1) + agua (2) a 101.3 kPa

T (K) X1 Y1 n Iz

373.15 0.000 0.000 - 1.000
364.23 0.038 0.289 4.798 1.021
360.24 0.079 0.406 3.728 1.035
357.98 0.122 0.472 3.043 1.053
356.72 0.162 0.499 2.536 1.099
355.86 0.204 0.523 2.178 1.139
355.32 0.241 0.544 1.956 1.167
354.53 0.305 0.568 1.661 1.246
354.29 0.323 0.576 1.605 1.267
354.00 0.362 0.588 1.478 1.322
353.60 0.403 0.603 1.382 1.383
353.22 0.437 0.619 1.327 1.429
353.16 0.458 0.620 1.271 1.484
352.90 0.491 0.641 1.237 1.509
352.52 0.551 0.677 1.181 1.563
352.21 0.602 0.694 1.121 1.691
351.97 0.652 0.727 1.094 1.743
351.72 0.708 0.758 1.061 1.860
351.43 0.761 0.796 1.047 1.939
351.21 0.859 0.861 1.012 2.261
351.20 0.908 0.895 0.996 2.620
351.25 0.952 0.941 0.996 2.817

351.36 1.000 1.000 1.000 -
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Los datos experimentales ELV de este sistema se encuentran representados de
forma gréfica en las Figura 6.1. Junto a estos datos también se muestran los datos
calculados con el modelo de Wilson. Asi mismo, y a modo de comparacién, también se
representan los datos ELV obtenidos por Kurihara y col. (1993) en el trabajo mencionado

anteriormente.
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Figura 6.1 Equilibrio liquido-vapor para el sistema etanol (1) + agua (2). a) Diagrama de
composiciones: (o) datos experimentales, (o) datos experimentales Kurihara y col. (1993), (—)
datos calculados con el modelo Wilson. b) Diagrama T-x-y: (e) fase liquida exp., (a) fase vapor
exp., (o) fase liquida exp. Kurihara y col. (1993), (a) fase vapor exp. Kurihara y col. (1993), (—)
datos calculados con el modelo Wilson

De acuerdo a los diagramas de la Figura 6.1, las discrepancia mas significativas
entre los datos obtenidos en este trabajo y los de Kurihara y col. (1993) se sitGan en la
zona de bajas concentraciones de etanol, especialmente en los puntos correspondientes a
la composicion de la fase vapor. No obstante, estas diferencias no son muy grandes, por

lo que se considera que ambas series de datos dan como resultado valores muy similares.

6.1.1.2 Etanol + Aqua + 2-Metoxietanol

El primero de los disolventes propuestos es el 2-metoxietanol, mas cominmente
conocido por su nombre comercial, metil cellosolve. Se trata de un compuesto organico
perteneciente a la familia de los éteres de glicol, conocidos por su habilidad para disolver
una gran variedad de compuestos. En este sentido, su principal uso es como disolvente en
barnices, tintes y pinturas. Otra caracteristica de ese tipo de disolventes es su miscibilidad
con el agua y otros disolventes en todo el intervalo de composiciones. Asi pues, el 2-
metoxietanol es totalmente miscible con el etanol y el agua, por lo que solamente existen

dos fases en equilibrio.
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En primer lugar se muestran, en la Tabla 6.2 y la Figura 6.2, los datos ELV

correspondientes al sistema binario formado por 2-metoxietanol mas etanol.

Tabla 6.2 Datos experimentales ELV del sistema etanol (1) + 2-metoxietanol (3) a 101.3 kPa

T (K) X1 y1 Y1 Y3
397.58 0.000 0.000 - 1.000
391.95 0.052 0.212 1.072 0.990
387.48 0.101 0.355 1.051 0.984
383.40 0.150 0.467 1.052 0.982
379.16 0.208 0.575 1.064 0.967
375.64 0.264 0.648 1.056 0.972
372.83 0.313 0.707 1.064 0.955
370.33 0.365 0.751 1.052 0.959
367.65 0.423 0.795 1.052 0.957
365.22 0.485 0.835 1.047 0.943
363.42 0.537 0.860 1.036 0.952
361.62 0.589 0.882 1.032 0.967
360.20 0.640 0.902 1.022 0.967
358.64 0.696 0.924 1.018 0.943
357.32 0.750 0.941 1.009 0.937
356.11 0.799 0.954 1.004 0.952
354.78 0.858 0.969 0.997 0.957
353.83 0.902 0.979 0.993 0.976
353.07 0.944 0.988 0.985 1.006
352.29 0.979 0.995 0.985 1.153
351.36 1.000 1.000 1.000 -
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Figura 6.2 Equilibrio liquido-vapor para el sistema etanol (1) + 2-metoxietanol (3) a) Diagrama
de composiciones: (o) datos experimentales, (—) datos calculados con el modelo NRTL. b)
Diagrama T-x-y: () fase liquida exp., (A) fase vapor exp., (—) datos calculados con el modelo
NRTL.
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La figura anterior tambien incluye la serie calculada mediante el modelo NRTL
con los pardmetros obtenidos de la correlacion. Ademas, en esta ocasion no se han
encontrado datos publicados anteriormente en la bibliografia, por lo que solamente se
encuentran representados los datos ELV del presente trabajo.

En la misma linea, la Tabla 6.3 muestra los datos ELV del sistema formado por
agua + 2-metoxietanol. De acuerdo a la bibliografia (Horsley, 1973), este sistema posee
un azeotropo binario cuando, a presion atmosférica, la fraccion molar de agua es igual a
0.969 y la temperatura es de 373.05 K.

Tabla 6.3 Datos experimentales ELV del sistema agua (2) + 2-metoxietanol (3) a 101.3 kPa

T (K) X2 y2 V2 V3

397.58 0.000 0.000 - 1.000
395.63 0.026 0.088 1.634 0.996
393.86 0.051 0.162 1.618 0.992
392.40 0.072 0.215 1.590 0.994
390.75 0.099 0.277 1.568 0.993
387.62 0.158 0.392 1.533 0.988
386.80 0.176 0.419 1.510 0.990
385.45 0.205 0.462 1.493 0.993
383.28 0.267 0.538 1.432 0.994
381.34 0.332 0.600 1.369 1.007
379.26 0.415 0.665 1.301 1.034
377.65 0.492 0.719 1.253 1.055
376.82 0.542 0.743 1.209 1.102
375.83 0.608 0.779 1.169 1.146
375.00 0.675 0.809 1.125 1.230
374.59 0.711 0.826 1.106 1.279
374.15 0.768 0.851 1.071 1.386
373.93 0.790 0.861 1.061 1.440
373.60 0.839 0.887 1.041 1.545
373.35 0.882 0.911 1.026 1.676
373.17 0.911 0.925 1.015 1.885
373.07 0.949 0.951 1.006 2.158
373.14 0.986 0.987 1.002 2.081

373.15 1.000 1.000 1.000 -
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Los datos de la tabla anterior se representan en la Figura 6.3. Si se observa la
citada figura, se confirma la presencia del aze6tropo referenciado anteriormente cuando
la composicion de la mezcla es practicamente agua pura, pues la curva y-x de la Figura
6.3 corta con la diagonal de igualdad de composiciones. Sin embargo, de acuerdo a los
datos de la tabla anterior, tanto la temperatura como la concentracion de agua del
azedtropo son superiores a las publicadas por Horsley (1973). Por lo tanto, aunque se
confirma el azeotropo descrito en el citado trabajo, los valores de la composicién y

temperatura del mismo no coinciden con los publicados.

(a) (b)
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Figura 6.3 Equilibrio liquido-vapor para el sistema agua (2) + 2-metoxietanol (3) a) Diagrama
de composiciones: (e) datos experimentales, (—) datos tedricos calculados con el modelo NRTL.
b) Diagrama T-x-y: (e) fase liquida exp., (A) fase vapor exp., (—) datos calculados con el modelo
NRTL.

La Tabla 6.4 muestra los datos ELV del sistema ternario formado etanol, agua y
2-metoxietanol, ordenados en el sentido de temperaturas crecientes. La tabla incluye los
coeficientes de actividad de cada uno de los componentes del sistema calculado mediante

la ecuacion (4.24) con los datos experimentales.

Los datos de equilibrio del sistema ternario también se encuentran representados
graficamente en un diagrama ternario de composiciones en la Figura 6.4. Ademas, en este
diagrama también se incluyen los puntos correspondientes a los dos azedtropos binarios
existentes en el sistema. En este sentido, tanto la composicién como la temperatura de los
azedtropos son las referenciadas en la bibliografia. Por el contrario, las temperaturas de
ebullicién de los componentes puros han sido determinadas experimentalmente en el

presente trabajo, tal y como se explicé en el apartado 5.1 del capitulo anterior.
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Tabla 6.4 Datos experimentales ELV del sistema etanol (1) + agua (2) + 2-metoxietanol (3) a
101.3 kPa

T (K) X1 X2 y1 y2 Vi Yz 73

352.41 0.901 0.055 0.933 0.059 0.999 2.347 0.877
352.53 0.704 0.261 0.770 0.224 1.051 1.865 0.824
352.87 0.838 0.095 0.891 0.096 1.008 2.170 0.919
353.04 0.751 0.180 0.818 0.169 1.026 2.001 0.887
353.74 0.505 0.457 0.663 0.332 1.206 1.503 0.604
353.95 0.500 0.457 0.662 0.331 1.206 1.486 0.741
354.67 0751 0104 0.865  0.107  1.021 2.057 0.851
355.42 0.579 0.270 0.729 0.241 1.086 1.730 0.852
356.06 0.280 0.680 0.569 0.424 1.713 1.177 0.733
356.12 0.656 0.188 0.792 0.178 1.015 1.787 0.801
356.25 0.341 0.579 0.587 0.402 1.441 1.301 0.572
356.51 0.423 0.438 0.633 0.342 1.240 1.449 0.740
356.78 0.666 0.104 0.839 0.110 1.033 1.947 0.900
357.53 0.723 0.054 0.887 0.059 0.979 1.955 0.954
358.24 0.479 0.271 0.686 0.257 1.114 1.647 0.876
358.26 0.546 0.186 0.751 0.189 1.069 1.765 0.858
359.18 0.351 0.475 0.588 0.377 1.260 1.328 0.746
359.23 0.575 0.110 0.801 0.121 1.046 1.842 0.914
359.80 0.335 0.429 0.579 0.368 1.272 1.402 0.813
360.29 0.245 0.579 0.511 0.447 1.509 1.238 0.849
361.50 0.439 0.194 0.689 0.212 1.086 1.678 0.914
361.87 0.536 0.056 0.817 0.068 1.041 1.841 0.941
361.91 0.113 0.806 0.402 0.572 2.431 1.069 1.076
362.13 0.479 0.113 0.754 0.134 1.066 1.779 0.908
362.17 0.358 0.283 0.614 0.294 1.160 1.554 0.848
362.95 0.232 0.487 0.483 0.443 1.371 1.320 0.847
363.85 0.242 0.423 0.498 0.410 1.313 1.360 0.854
363.92 0.063 0.891 0.315 0.666 3.187 1.044 1.286
365.47 0.327 0.205 0.602 0.248 1.110 1.601 0.937
366.94 0.247 0.284 0.509 0.340 1.181 1.500 0.893
369.60 0.128 0.438 0.321 0.514 1.315 1.334 0.959
369.70 0.065 0.647 0.211 0.663 1.698 1.160 1.102
369.75 0.332 0.059 0.675 0.090 1.060 1.732 0.964
371.10 0.252 0.136 0.555 0.205 1.098 1.629 0.935
373.04 0.173 0.209 0.417 0.317 1.127 1.529 0.959
376.63 0.155 0.141  0.407 0249  1.094 1.573 0.961
385.05 0.088 0.057 0.295 0.139 1.077 1.642 0.982
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Figura 6.4 Datos experimentales ELV a 101.3 kPa representados sobre un diagrama ternario de
composiciones para el sistema etanol (1) + agua (2) + 2-metoxietanol (3): () fase liquida, (A)

fase vapor, (*) punto azeotrdpico.

6.1.1.3 Etanol + Agua + Etilenglicol

El segundo de los compuestos propuestos es el etilenglicol, perteneciente a la
familia de los dioles. A pesar de tratarse de un compuesto toxico (LDso oral en ratas igual
a 4.7 g/kg), su baja presion de vapor hace que las emisiones a la atmdsfera sean minimas,
por lo que el riesgo de intoxicacion se ve minimizado de forma significativa. El
etilenglicol es miscible en todo el intervalo de composiciones tanto con el agua como con

el etanol por lo que los datos experimentales son Unicamente del tipo ELV.

En esta ocasion se ha omitido la determinacion de los datos correspondientes al
sistema binario etanol + etilenglicol al hallarse en la bibliografia un estudio relativamente
reciente sobre dicho sistema (Li y col., 2000). Por el contrario, si se han determinado los
datos del sistema agua + etilenglicol, los cuales se muestran en la Tabla 6.5. Sin embargo,
meses después de la determinacién experimental, datos de este mismo sistema binario
aparecieron en la bibliografia (Kamihama y col., 2012). Asi pues, la Figura 6.5 muestra

la serie correspondiente al presente trabajo y la publicada por Kamihama y col.
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Tabla 6.5 Datos experimentales ELV del sistema agua (2) + etilenglicol (3) a 101.3 kPa

T (K) X2 y2 y2 73

470.27 0.000 0.000 1.000
439.27 0.101 0.687 1.019 0.962
426.56 0.164 0.813 1.017 0.984
419.34 0.212 0.862 1.007 1.019
415.85 0.238 0.890 1.018 0.966
411.91 0.276 0.915 1.006 0.923
407.62 0.318 0.927 0.998 1.007
403.10 0.367 0.952 1.012 0.866
399.00 0.407 0.964 1.043 0.831
395.92 0.464 0.968 1.009 0.939
391.87 0.526 0.976 1.017 0.960
388.43 0.592 0.987 1.019 0.711
385.20 0.656 0.991 1.025 0.682
382.19 0.724 0.994 1.028 0.657
379.99 0.781 0.996 1.028 0.616
377.57 0.850 0.997 1.026 0.762
375.46 0.921 0.999 1.020 0.538
374.32 0.959 0.999 1.019 1.099
373.15 1.000 1.000 1.000 -
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Figura 6.5 Equilibrio liquido-vapor para el sistema agua (2) + etilenglicol (3). a) Diagrama de
composiciones (o) datos experimentales, (o) datos experimentales Kamihama y col. (2012), (—)
datos calculados con el modelo Wilson. b) Diagrama T-x-y. (e) fase liquida exp., (a) fase vapor
exp., (o) fase liquida exp. Kamihamay col. (2012), (a) fase vapor exp. Kamihama y col. (2012),
(—) datos calculados con el modelo Wilson.

En esta ocasion ambas series no presentan diferencias significativas entre si. Sin
embargo, la serie tedrica estima temperaturas ligeramente inferiores para las

composiciones de la fase liquida.
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No obstante, estas diferencias se consideran aceptables debido a la diferencia tan
grande existente entre los valores de la temperatura de ebullicion de cada uno de los

compuestos.

La Tabla 6.6 muestra, en orden de temperatura creciente, los datos isobaricos ELV

del sistema ternario formado por etanol, agua y etilenglicol a 101.3 kPa.

Tabla 6.6 Datos experimentales ELV del sistema etanol (1) + agua (2) + etilenglicol (3) a 101.3
kPa

T (K) X1 X2 y1 y2 Y1 72 73

352.37 0.910 0.046 0.953 0.046 1.012 2.191 3.512
352.70 0.637 0.329 0.745 0.254 1.116 1.666 4.430
353.57 0.811 0.097 0.909 0.090 1.035 1.937 1.560
353.83 0.728 0.172 0.850 0.149 1.068 1.789 1.411
354.30 0.399 0.569 0.636 0.363 1.434 1.291 4,264
354.91 0.506 0.389 0.718 0.281 1.247 1.428 1.256
356.32 0.599 0.210 0.828 0.171 1.153 1.524 0.637
356.41 0.307 0.600 0.617 0.382 1.672 1.186 1.294
357.10 0.402 0.432 0.690 0.309 1.392 1.297 0.697
357.83 0.503 0.268 0.789 0.210 1.239 1.383 0.486
358.05 0.694 0.040 0.965 0.034 1.089 1.490 0.414
359.44 0.596 0.097 0.915 0.084 1.144 1.438 0.331
359.45 0.306 0.476 0.659 0.340 1.605 1.183 0.463
359.60 0.417 0.319 0.751 0.248 1.334 1.281 0.380
360.81 0.498 0.161 0.862 0.136 1.228 1.331 0.550
362.71 0.301 0.361 0.710 0.289 1.565 1.173 0.248
363.19 0.399 0.206 0.823 0.176 1.346 1.230 0.207
365.21 0.477 0.041 0.965 0.034 1.230 1.110 0.152
366.08 0.203 0.412 0.638 0.361 1.856 1.132 0.180
366.34 0.294 0.248 0.770 0.229 1.533 1.183 0.150
367.12 0.392 0.090 0.915 0.083 1.330 1.150 0.254
370.64 0.201 0.304 0.688 0.310 1.734 1.118 0.219
370.75 0.286 0.154 0.837 0.160 1.476 1.136 0.289
374.60 0.040 0.682 0.270 0.720 3.010 1.005 1.573
375.64 0.198 0.225 0.741 0.253 1.610 1.035 0.433
379.88 0.249 0.032 0.953 0.034 1.440 0.847 0.608
381.01 0.089 0.355 0.491 0.499 2.007 1.076 0.568
383.88 0.179 0.094 0.851 0.137 1.583 1.017 0.454
388.59 0.029 0.426 0.245 0.735 2.452 1.030 0.799
396.32 0.088 0.160 0.625 0.348 1.652 1.022 0.547
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Estos mismos datos se representan en la Figura 6.6. La mayoria de puntos
experimentales se encuentran situados en la zona cercana al aze6tropo binario formado
por etanol y agua, pues es la zona que presenta un mayor interés desde el punto de vista
industrial para esta separacion. De acuerdo a los resultados experimentales, no se observa
la aparicién de ningln aze6tropo ternario.

Agua

(373.15K)
0.0

1.0

azedtropo
(35121K)
1.0 0.0
Etilenglicol ; , 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0 Etanol
(470.27K) (351.36 K)

Figura 6.6 Datos experimentales ELV a 101.3 kPa representados sobre un diagrama ternario de
composicion para el sistema etanol (1) + agua (2) + etilenglicol (3): (e) fase liquida, (A) fase

vapor, (%) punto azeotrépico.

6.1.1.4 Etanol + Agua + Glicerol

El glicerol, también conocido como glicerina, es un alcohol con tres grupos
hidroxilos. Una de las principales ventajas que presenta es que se obtiene como
subproducto en los procesos de hidrdlisis, transesterificacion o saponificacion de los
aceites vegetales llevados a cabo en las biorefinerias, por lo que su precio puede llegar a
ser inferior al del resto de compuestos propuestos. Al igual que el etilenglicol, el glicerol
posee una presién de vapor tan baja que hace insignificantes las pérdidas por evaporacion.
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Sin embargo, esta propiedad resulta inconveniente a la hora de determinar
experimentalmente el equilibrio, pues la diferencia de temperaturas de ebullicion del
glicerol y el resto de compuestos propicia que sean necesarios grandes periodos de tiempo
y homogenizacion completa del sistema para alcanzar las condiciones de equilibrio.
Debido a esto, en esta ocasion solamente se han tomado datos experimentales del sistema
ternario, y ademas en un intervalo de composiciones limitado a bajas concentraciones de

glicerol. Los datos ELV del sistema ternario se muestran en la Tabla 6.7

Tabla 6.7 Datos experimentales ELV del sistema etanol (1) + agua (2) + glicerol (3) a 101.3 kPa

T (K) X1 X2 Y1 Y2 7 ¥z 3

352.84 0.671 0.276 0.787 0.212 1.114 1.649 6.860
353.61 0.811 0.102 0.921 0.079 1.047 1.615 3.967
353.80 0.700 0.204 0.846 0.154 1.107 1.561 3.519
353.84 0.430 0.533 0.647 0.353 1.377 1.365 8.956
353.92 0.470 0.478 0.694 0.305 1.347 1.311 6.356
353.93 0.465 0.425 0.730 0.270 1.431 1.305 3.011
354.11 0.584 0.315 0.783 0.217 1.214 1.406 3.245
354.79 0.504 0.333 0.790 0.210 1.384 1.253 1.904
354.82 0.583 0.272 0.814 0.185 1.231 1.350 2.140
354.95 0.344 0.632 0.612 0.387 1.562 1.207 2.590
355.07 0.497 0.375 0.761 0.238 1.338 1.247 2.366
355.23 0.700 0.122 0.91 0.089 1.129 1.427 1.699
355.32 0.777 0.036 0.975 0.025 1.086 1.354 1.613
355.53 0.898 0.037 0.963 0.036 0.921 1.881 5.819
355.77 0.286 0.626 0.644 0.356 1.918 1.086 3.224
356.05 0.245 0.710 0.586 0.414 2.017 1.101 6.136
356.35 0.258 0.706 0.605 0.394 1.956 1.042 7.501
356.67 0.190 0.756 0.580 0.420 2.517 1.024 4.866
356.72 0.491 0.201 0.872 0.127 1.460 1.165 0.869
356.89 0.209 0.681 0.594 0.406 2.324 1.090 2.350
356.99 0.608 0.092 0.923 0.076 1.236 1.508 0.876
358.90 0.570 0.043 0.972 0.028 1.295 1.105 0.586

Los datos ELV también se han representado en el diagrama ternario de
composiciones de la Figura 6.7. Tal y como sucede en el sistema con etilenglicol, la
adicion de glicerol no se traduce en la apariciéon de un aze6tropo ternario en el sistema,
por lo que el disolvente cumple con uno de los requisitos para poder llevar a cabo un

proceso de destilacidn extractiva.
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Figura 6.7 Datos experimentales ELV a 101.3 kPa representados sobre un diagrama ternario de
composicion para el sistema etanol (1) + agua (2) + glicerol (3): (¢) fase liquida, (a) fase vapor,
(%) punto azeotrépico.

6.1.1.5 Etanol + Agua + Eter isopropilico

El éter isopropilico es un subproducto en el proceso de produccion de 2-propanol
cuando éste se obtiene mediante la hidratacién de propeno. Aunque su uso mas extendido
es como disolvente en algunas ceras y pinturas, el éter isopropilico también puede
afiadirse a gasolinas para incrementar el octanaje. Una de las particularidades de este
compuesto es que, a diferencia del resto de candidatos propuestos hasta el momento, el
éter di-isopropilico es parcialmente miscible con el agua, por lo que el sistema ternario
resultante presenta una zona heterogénea. En este sentido, se han determinado los datos

ELLV para el sistema ternario formado por etanol + agua + éter isopropilico.

La Tabla 6.8 muestra los datos ELLV del sistema ternario. En la misma se incluye,
ademas de la temperatura, la composicion de cada una de las fases en equilibrio y la de la

fase vapor.
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Tabla 6.8 Datos experimentales ELLV del sistema etanol (1) + agua (2) + éter isopropilico (3) a
101.3 kPa

Fase organica Fase acuosa Fase vapor
T(K)
X1 X2 X1 X2 Y1 Y2
1 334.56 0.043 0.050 0.033 0.955 0.057 0.206
2 333.61 0.095 0.064 0.056 0.934 0.104 0.203
3 334.20 0.065 0.053 0.034 0.960 0.077 0.207
4 334.07 0.128 0.086 0.064 0.924 0.122 0.200
5 334.17 0.190 0.119 0.090 0.894 0.151 0.201
6 334.20 0.209 0.129 0.099 0.885 0.152 0.198
7 334.33 0.229 0.148 0.107 0.877 0.162 0.199
8 334.39 0.242 0.154 0.112 0.870 0.166 0.201
9 334.32 0.264 0.162 0.125 0.851 0.172 0.201
10 334.54 0.283 0.182 0.129 0.853 0.178 0.203
11 337.25 0.302 0.219 0.149 0.828 0.181 0.198
12 334.75 0.333 0.249 0.167 0.808 0.192 0.202
13 335.10 0.356 0.343 0.199 0.770 0.199 0.200
14 335.24 0.357 0.423 0.230 0.726 0.203 0.201

Los datos de la tabla anterior se encuentran representados en el diagrama ternario
de composiciones de la Figura 6.8 junto a los tres azeo6tropos binarios del sistema que
aparecen en la bibliografia. En este sentido, Ku y Tu (2006) publicaron los datos del
azeotropo formado por etanol (1) + éter isopropilico (2) (T = 337.30 K; x1 = 0.300)
mientras que Verhoeye (1970) hizo lo propio para el azeGtropo agua (2) + éter
isopropilico (3) (T = 335.65 K; x2 = 0.220). El otro azeotropo es el compuesto por etanol

y agua, ya referenciado anteriormente.

Si se observa con atencién el diagrama ternario de composiciones, se observa
como a bajas concentraciones de etanol los puntos de vapor (representados mediante
triangulos) se encuentran por encima de su respectiva linea de unidn, mientras que a
concentraciones de etanol méas elevadas ocurre la situacion inversa. Tal y como se ha
explicado en el subapartado 4.2.1, esto es un claro indicador de la presencia de un
azeotropo ternario heterogéneo, cuya composicion se ha determinado posteriormente de
manera experimental, (T = 334.05 K; x1 = 0.133; x2 = 0.196).
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Figura 6.8 Datos experimentales ELLV a 101.3 kPa representados sobre un diagrama ternario
de composicion para el sistema etanol (1) + agua (2) + éter isopropilico (3): (e) fase organica; ()
fase acuosa; (a) fase vapor; (*) punto azeotrépico.

6.1.1.6 Etanol + Agua + Acetato de propilo

El siguiente compuesto propuesto como candidato es el acetato de propilo,
también conocido como etanoato de propilo, un liquido a temperatura ambiente y presién
atmosférica, cuyo olor caracteristico a pera hace que sea utilizado en fragancias y como
aromatizante de alimentos. Ademas, el acetato de propilo es completamente miscible con
muchos compuestos organicos como alcoholes, aldehidos o glicoles por lo que también
se utiliza como disolvente. Sin embargo, no es completamente miscible con el agua, por

lo que el sistema ternario resultante presentard una zona heterogénea.

El acetato de propilo forma mezclas azeotrdpicas tanto con alcoholes, como por
ejemplo con en el etanol, como con agua. En este sentido, Ortega y col. (2000)
determinaron las condiciones experimentales del azeo6tropo binario entre el acetato de
propilo y el etanol a presion atmosférica (T = 351.02 K; x1 = 0.922) mientras que
Smirnova y Morachevski (1960) hicieron lo propio para el aze6tropo agua + acetato de
propilo (T = 355.55 K; x2 = 0.520).
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En esta ocasion se han obtenido dos series de datos, una correspondiente a la
region miscible, donde existe un ELV, y otra a la region heterogénea, donde existen dos
fases liquidas y una fase vapor, siendo por tanto la naturaleza de los datos del tipo ELLV.
Ambas series de datos se muestran en tablas separadas: la serie ELLV en la Tabla 6.9 y
la serie ELV en la Tabla 6.10.

Tabla 6.9 Datos experimentales ELLV del sistema etanol (1) + agua (2) + acetato de propilo (3)
a 101.3 kPa

Fase orgénica Fase acuosa Fase vapor
X1 X2 X1 X2 Y1 Y2
354.70 0.035 0.160 0.805 0.982 0.056 0.504
353.87 0.067 0.196 0.737 0.969 0.093 0.488
352.80 0.088 0.219 0.693 0.964 0.199 0.445
352.77 0.145 0.273 0.582 0.947 0.178 0.451
352.93 0.162 0.300 0.538 0.943 0.185 0.449
352.64 0.186 0.353 0.461 0.931 0.221 0.438
351.78 0.200 0.396 0.404 0.919 0.256 0.429
351.90 0.207 0.413 0.380 0.919 0.242 0.432
351.74 0.217 0.465 0.081 0.907 0.262 0.428

T(X)
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Tabla 6.10 Datos experimentales ELV del sistema etanol (1) + agua (2) + acetato de propilo (3)
a101.3 kPa

T (K) X1 X2 Y1 y2 Vi ¥2 V3

351.02 0.632 0.186 0.633 0.188 1.037 2.391 2.183
351.02 0.670 0.199 0.669 0.191 1.034 2.258 2.393
351.02 0.647 0.169 0.649 0.173 1.040 2.423 2.136
351.05 0.787 0.086 0.781 0.092 1.027 2.528 2.213
351.07 0.622 0.133 0.640 0.147 1.064 2.614 1.923
351.10 0.556 0.259 0.566 0.241 1.051 2.187 2.313
351.11 0.607 0.147 0.620 0.164 1.056 2.619 1.939
351.13 0.798 0.140 0.791 0.137 1.022 2.307 2.571
351.17 0.489 0.335 0.511 0.287 1.078 2.006 2.531
351.19 0.871 0.052 0.862 0.056 1.018 2.546 2.357
351.22 0.767 0.053 0.776 0.062 1.040 2.703 1.995
351.24 0.561 0.310 0.579 0.262 1.061 1.977 2.710
351.27 0.429 0.255 0.457 0.266 1.096 2.443 1.915
351.29 0.522 0.155 0.556 0.185 1.094 2.790 1.753
351.30 0.681 0.260 0.699 0.224 1.051 2.008 2.908
351.37 0.541 0.122 0.586 0.152 1.111 2.905 1.690
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Tabla 6.10 (cont.)

T (K) X1 X2 Y1 Y2 Vi ¥2 V3

351.37 0.901 0.026 0.893 0.029 1.013 2.565 2.346
351.48 0.357 0.392 0.392 0.333 1.117 1.969 2.390
351.50 0.639 0.057 0.689 0.075 1.098 3.032 1.691
351.53 0.319 0.381 0.354 0.340 1.132 2.065 2.208
351.62 0.454 0.418 0.501 0.315 1.120 1.736 3.107
351.78 0.367 0.495 0.431 0.347 1.184 1.604 3.460
351.85 0.342 0.179 0.408 0.252 1.201 3.231 1.516
351.91 0.250 0.280 0.297 0.342 1.196 2.788 1.638
351.93 0.350 0.529 0.428 0.353 1.225 1.516 3.895
351.97 0.237 0.515 0.291 0.378 1.227 1.668 2.855
352.00 0.221 0.491 0.272 0.376 1.230 1.741 2.606
352.18 0.251 0.622 0.346 0.375 1.368 1.357 4676
352.25 0.454 0.079 0.554 0.125 1.210 3.594 1.446
352.47 0.247 0.181 0.322 0.295 1.281 3.633 1.402
353.16 0.328 0.084 0.456 0.163 1.337 4.228 1.316
353.30 0.156 0.179 0.228 0.344 1.397 4171 1.302
354.15 0.236 0.085 0.372 0.196 1.456 4.823 1.252
355.45 0.152 0.085 0.275 0.245 1.594 5.738 1.181
358.57 0.068 0.065 0.157 0.269 1.817 7.388 1.115

Ambas series de datos de equilibrio (ELV y ELLV) se han representado
conjuntamente en el diagrama ternario de composiciones de la Figura 6.9. Ademas,
también se han incluido los tres azedtropos binarios que aparecen en la bibliografia a los

gue se hacia referencia anteriormente.

Si se observa dicha figura, es posible observar como la distribucion de los puntos
correspondientes a la zona homogénea indica la presencia de un azeétropo ternario de
temperatura de ebullicion minima y naturaleza homogeénea, pues todos los pares de datos
ELV estan orientados hasta un mismo punto del diagrama. Esta apreciacion se confirmé
mediante la determinacidn experimental de dicho azedtropo a presion atmosférica (T =
350.82 K, x1 = 0.607; x2 = 0.227), el cual se ha incluido en la Figura 6.9, al igual que el

resto de azeotropos binarios.



Resultados y desarrollo - 147

Agua
00 B73.15K)
Tx 10

0.6
azeotropo

0.4

azeotroy

,
A L (35082K)

azedtropo
(351.21 K)

Acetato
de propilol'0 Y > . > . Fe— 0.0
(37451 K) 0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 azedtropp 1.0 Etanol

(355.55K) (351.36 K)

Figura 6.9 Datos ELV y ELLV a 101.3 kPa representados sobre un diagrama ternario de
composicion para el sistema etanol (1) + agua (2) + acetato de propilo (3). Serie ELLV: (e) fase
organica; (o) fase acuosa; (a) fase vapor. Serie ELV: (¢) fase liquida; (4) fase vapor; (%) punto
azeotropico.

6.1.1.7 Etanol + Aqua + Isobutanol

El Gltimo de los compuestos organicos propuesto es el isobutanol. Se trata de un
alcohol con multiples usos en la industria, entre ellos biocombustible de segunda
generacion o como materia prima en el proceso de produccién de acetato de isobutilo.
Ademas, su baja toxicidad (LDso igual a 2460 mg/kg para ratas por via oral) le permite

ser utilizado incluso como saborizante en la industria alimentaria.

Respecto a su interaccion con los compuestos objeto de estudio, el isobutanol es
parcialmente miscible con el agua, por lo que los sistemas ternarios resultantes presentan
una zona heterogénea. Ademas, y al igual que ocurre con otros alcoholes, el agua forma
un azedtropo con el isobutanol a una temperatura de 364.60 K y una fraccion molar de
agua de 0.763 (Luyben, 2008).
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Las Tablas 6.11 y 6.12 muestran, respectivamente, los datos ELLV y ELV para el
sistema ternario etanol + agua + isobutanol. En esta ocasion los puntos experimentales
ELLV son escasos debido al limitado intervalo de composiciones no miscibles que

presenta el sistema.

Tabla 6.11 Datos experimentales ELLV del sistema etanol (1) + agua (2) + isobutanol (3) a 101.3
kPa

Fase organica Fase acuosa Fase vapor

TX)
X1 X2 X1 X2 V1 )

361.91 0.027 0.606 0.007 0.970 0.048 0.654
361.66 0.038 0.640 0.014 0.962 0.083 0.638
361.35 0.049 0.676 0.017 0.958 0.095 0.633
360.76 0.056 0.698 0.021 0.946 0.109 0.627
360.60 0.055 0.738 0.024 0.942 0.121 0.621
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Tabla 6.12 Datos experimentales ELV del sistema etanol (1) + agua (2) + isobutanol (3) a 101.3
kPa

T (K) X1 X2 Y1 Y2 yi ¥z %

352.65 0.888 0.044 0.919 0.059 0.989 2.906 0.991
352.75 0.767 0.162 0.807 0.170 1.002 2.262 0.989
352.92 0.644 0.287 0.710 0.262 1.044 1.953 1.231
353.46 0.695 0.189 0.753 0.203 1.005 2.251 1.122
353.55 0.519 0.424 0.637 0.334 1.135 1.643 1.503
353.57 0.813 0.065 0.878 0.080 0.997 2.571 1.012
353.97 0.578 0.301 0.657 0.292 1.035 1.991 1.221
354.38 0.423 0.522 0.578 0.385 1.225 1.488 1.918
354.78 0.463 0.410 0.570 0.364 1.088 1.764 1.455
355.38 0.328 0.620 0.524 0.427 1.381 1.335 2.573
356.00 0.335 0.542 0.478 0.437 1.205 1.526 1.836
356.44 0.516 0.198 0.609 0.272 0.980 2.560 1.082
356.48 0.236 0.714 0.468 0.463 1.646 1.204 3.595
356.66 0.404 0.325 0.500 0.373 1.020 2.119 1.208
356.81 0.641 0.061 0.775 0.107 0.991 3.228 1.011
356.88 0.540 0.152 0.652 0.224 0.987 2.702 1.026
356.92 0.666 0.037 0.812 0.074 0.995 3.666 0.975
357.15 0.416 0.277 0.514 0.348 1.000 2.277 1.134
357.28 0.252 0.612 0.407 0.475 1.302 1.398 2.183
357.47 0.318 0.416 0.420 0.438 1.057 1.883 1.331
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Tabla 6.12 (cont.)

T (K) X1 X2 Y1 Y2 Vi ¥2 V3

357.83 0.152 0.801 0.401 0.493 2.085 1.085 5.545
358.08 0.305 0.375 0.402 0.436 1.032 2.031 1.229
358.24 0.236 0.506 0.340 0.496 1.121 1.701 1.534
358.71 0.167 0.687 0.307 0.534 1.407 1.324 2.579
359.30 0.201 0.468 0.290 0.513 1.081 1.827 1.374
359.58 0.155 0.569 0.246 0.552 1.177 1.599 1.670
359.78 0.280 0.271 0.375 0.410 0.986 2.478 1.081
359.87 0.387 0.153 0.518 0.274 0.982 2.927 1.016
360.12 0.246 0.299 0.341 0.426 1.008 2.304 1.140
360.30 0.262 0.263 0.359 0.408 0.990 2.491 1.084
360.36 0.176 0.388 0.254 0.508 1.041 2.096 1.204
360.64 0.245 0.264 0.336 0.430 0.979 2.582 1.038
360.81 0.489 0.041 0.700 0.092 1.016 3.546 0.954
360.84 0.573 0.075 0.600 0.184 0.742 3.868 1.322
361.52 0.098 0.435 0.150 0.566 1.059 1.993 1.279
361.65 0.255 0.202 0.364 0.371 0.983 2.804 1.019
361.72 0.165 0.298 0.241 0.487 1.004 2.486 1.056
361.81 0.150 0.320 0.222 0.499 1.014 2.364 1.093
362.29 0.371 0.079 0.544 0.195 0.987 3.686 0.963
362.72 0.051 0411 0.082 0.588 1.067 2.095 1.228
363.03 0.016 0.456 0.029 0.584 1.189 1.855 1.447
363.51 0.180 0.194 0.278 0.398 0.996 2.922 1.001
363.73 0.171 0.198 0.262 0.424 0.981 3.024 0.954
368.91 0.105 0.090 0.191 0.291 0.976 3.790 1.002
373.35 0.062 0.037 0.139 0.189 1.040 5.128 0.979

Al igual que en los sistemas anteriores, los puntos experimentales se han
representado en un diagrama ternario de composiciones, el cual se muestra en la Figura
6.10. Ademas, también se incluyen los dos azedtropos binarios existentes, cuyas

temperaturas son las referenciadas en la bibliografia.

De acuerdo a la distribucion y forma de los pares de puntos ELV sobre el diagrama
ternario de composiciones de la Figura 6.10 no parece que exista un azeétropo ternario,
y ademas existe una diferencia considerable entre las composiciones de la fase liquida y
fase vapor de estos puntos. Ademas, resulta llamativo que mientras la gran parte de estos
puntos se orientan hacia el aze6tropo etanol + agua, unos pocos se enfocan al azebtropo

heterogéneo agua + isobutanol.
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Figura 6.10 Datos ELV y ELLV a 101.3 kPa representados sobre un diagrama ternario de
composicion para el sistema etanol (1) + agua (2) + isobutanol (3). Serie ELLV: (¢) fase organica;
(o) fase acuosa; (a) fase vapor. Serie ELV: () fase liquida; () fase vapor; () punto azeotrépico.

6.1.1.8 Etanol + Agua + [BMIM][NTf?]

El Gltimo de los candidatos propuestos como disolventes es un liquido iénico,
concretamente la bis(trifluorometilsulfonil) imida de 1-butil-3-metilimidazolio, cuyo
nombre abreviado es [BMIM][NTf.]. Los liquidos idnicos son compuestos formados
completamente por iones que, a temperatura ambiente, se encuentran en estado liquido.
Esta peculiaridad les otorga una serie de caracteristicas que los hacen muy atractivos para
una amplia gama de utilidades, entre las que se encuentran su uso como disolvente. El
[BMIM][NTf2] pertenece a la familia de liquidos ionicos basados en el cation 3-metil-
imidazolio, cuya caracteristicas mas notables son una gran estabilidad frente al aire y al
agua, y una densidad y viscosidad relativamente bajas si se comparan con otros tipos de
liquidos i6nicos. Por lo que respecta al [BMIM][NTf.], se trata de un compuesto
parcialmente miscible con el agua, por lo que el sistema ternario resultante presenta una

zona heterogénea.
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En primer lugar se muestran, en la Tabla 6.13, los datos ELV del sistema binario
formado por etanol y [BMIM][NTf2]. Dado que los liquidos ionicos tienen una presion
de vapor tan baja, la fase vapor estd compuesta enteramente por etanol. Ademas, y debido
al peso molecular tan elevado del liquido i6nico, el rango de composiciones del sistema
binario se limita a aquellos casos en los que el valor de la fraccién molar del liquido idnico

es, como mucho, igual al 0.3.

Tabla 6.13 Datos experimentales ELV del sistema etanol (1) + [BMIM][NTf.] (3) a 101.3 kPa

T (K) X1 yi

358.25 0.695 1.108
357.56 0.716 1.104
356.98 0.735 1.099
356.37 0.762 1.085
355.62 0.786 1.083
355.14 0.812 1.067
354.91 0.819 1.068
354.25 0.855 1.049
353.85 0.875 1.041
353.72 0.879 1.041
353.23 0.909 1.026
352.86 0.930 1.018
352.57 0.945 1.013
351.36 1.000 1.000

En la tabla anterior no se incluyen los valores de los coeficientes de actividad del
[BMIM][NTf2] puesto que dicho compuesto no se encuentra en la fase vapor, y por lo

tanto no es posible aplicar la ecuacion (4.27) para obtener su valor.

En esta ocasion no tiene sentido representar el diagrama de composiciones y-x
puesto que todos los puntos de la fase vapor del sistema binario son etanol puro. En
cambio, si se ha representado en la Figura 6.11 el diagrama T-x-y, aunque en este caso las
temperaturas solamente se representan en funcion de las composiciones de la fase liquida,
pues todas las composiciones del vapor son etanol puro (siendo, por tanto, un diagrama
T-x). Ademas, el intervalo de composiciones del diagrama esta limitado al intervalo de
composiciones de trabajo. Junto a los datos experimentales se representa la curva

estimada mediante el modelo NRTL electrolito.
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Figura 6.11 Diagrama T-x para el intervalo de composiciones determinado experimentalmente
del sistema etanol + [BMIM][NTf;]. (*) fase liquida exp., (—) datos tedricos calculados con el
modelo NRTL electrolito.

La figura anterior muestra ciertas desviaciones entre los valores teéricos y
calculados. Sin embargo, en términos relativos estas diferencias no llegan al 0.2%, por lo
que los valores obtenidos mediante la correlacién con el NRTL-e se consideran
aceptables. Ademas, también resulta bastante Ilamativo la forma de la curva tedrica, la
cual se asemeja a una recta. No obstante, esto se debe a que la representacion abarca un
intervalo de composiciones limitado, por lo que aparentemente no existe gran

discrepancia en la estimacion tedrica que realiza el modelo de actividad.

El liquido idnico es parcialmente miscible con el agua. Como consecuencia, el
sistema ternario presenta una zona donde existen tres fases en equilibrio, cuyos datos
ELLV se muestran en la Tabla 6.14.

Tabla 6.14 Datos experimentales ELLV del sistema etanol (1) + agua (2) + [BMIM][NTf,] (3)
a101.3 kPa

Fase organica Fase acuosa Fase vapor

TX)
X1 X2 X1 X2 Y1 Y2

369.65 0.041 0.542 0.009 0.990 0.122 0.878
367.79 0.061 0.539 0.016 0.983 0.186 0.814
366.48 0.104 0.542 0.027 0.972 0.231 0.770
365.27 0.122 0.540 0.034 0.964 0.069 0.931
361.98 0.206 0.583 0.071 0.927 0.359 0.641
363.18 0.175 0.558 0.053 0.947 0.327 0.674
366.15 0.121 0.542 0.031 0.968 0.242 0.758
360.49 0.230 0.639 0.108 0.886 0.590 0.410
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Llegados a este punto es importante resefiar que hasta la fecha no se han
encontrado publicados en la bibliografia datos del ELLV correspondientes a un sistema
ternario con un liquido i6nico, por lo que los datos publicados a continuacién resultan
especialmente novedosos. Este tipo de datos son especialmente Utiles cuando se desea

disefiar un decantador cuya corriente alimento contenga un liquido iénico.

Ademas de los datos ELLV, también se incluyen los datos ELV correspondientes
a la zona homogénea de este sistema. Estos datos se muestran en la Tabla 6.15, y abarcan
un intervalo de composiciones limitado debido al valor tan elevado del peso molecular
del liquido iénico. Al igual que en el caso del sistema binario, los datos presentados
excluyen el coeficiente de actividad del liquido ionico.

Tabla 6.15 Datos experimentales ELV del sistema etanol (1) + agua (2) + [BMIM][NTT,] (3) a
101.3 kPa

T (K) X1 X2 y1 Vi ¥z

352.77 0.351 0.641 0.689 1.865 1.054
356.00 0.547 0.262 0.687 1.053 2.280
356.01 0.553 0.255 0.707 1.072 2.192
356.58 0.491 0.316 0.638 1.066 2.136
356.59 0.496 0.310 0.652 1.078 2.093
357.20 0.444 0.360 0.604 1.090 2.002
357.22 0.441 0.364 0.595 1.080 2.023
357.29 0.516 0.246 0.703 1.088 2.189
357.32 0.511 0.252 0.683 1.066 2.278
357.60 0.292 0.651 0.502 1.357 1.370
358.52 0.378 0.402 0.549 1.107 1.938
358.59 0.377 0.404 0.542 1.093 1.953
359.33 0.210 0.735 0.440 1.549 1.275
360.25 0.294 0.473 0.461 1.120 1.841
361.13 0.226 0.585 0.398 1.218 1.607
361.15 0.246 0.533 0.412 1.158 1.721
361.70 0.257 0.472 0.427 1.125 1.855
362.66 0.239 0.463 0.411 1.124 1.874

Los datos de las dos tablas anteriores se representan en el diagrama ternario de
composiciones en la Figura 6.12, donde también se ha incluido el aze6tropo binario etanol

+ agua.
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Figura 6.12 Datos ELV y ELLV a 101.3 kPa representados sobre un diagrama ternario de
composicion para el sistema etanol (1) + agua (2) + [BMIM][NTf,] (3). Serie ELLV: (o) fase
organica, (o) fase acuosa, (a) fase vapor. Serie ELV: () fase liquida, () fase vapor, (*) punto
azeotropico.

6.1.2 Sistemas 1-propanol + agua + disolvente

Aungue no tan “iconico” como el del sistema etanol-agua, el azedtropo que
forman 1-propanol y agua también ha sido objeto de estudio en el campo del equilibrio
termodinamico de mezclas. En esta ocasion los datos experimentales del punto
azeotrépico se han tomado del trabajo de Demirel (1999). Asi, se considera que el
azeo6tropo 1-propanol + agua aparece bajo presion atmosférica a una fraccion molar de 1-

propanol igual a 0.432 y una temperatura de 360.10 K.

6.1.2.1 1-Propanol + Agqua

Siguiendo la tonica establecida en el caso del etanol, se ha determinado en primer
lugar los datos ELV del sistema formado por la mezcla binaria a separar. Asi, la Tabla
6.16 muestra los puntos experimentales del ELV para la mezcla formada por 1-propanol

y agua.
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Tabla 6.16 Datos experimentales ELV del sistema 1-propanol (1) + agua (2) a 101.3 kPa

T (K) X1 y1 Y1 y2

373.15 0.000 0.000 - 1.000
362.04 0.058 0.355 8.397 1.027
361.07 0.155 0.398 3.656 1.109
360.82 0.254 0.400 2.264 1.264
360.77 0.296 0.402 1.956 1.337
360.71 0.343 0.408 1.717 1.422
360.69 0.388 0.415 1.545 1.509
360.67 0.451 0.430 1.378 1.641
360.73 0.498 0.440 1.274 1.759
360.77 0.546 0.457 1.205 1.883
360.97 0.593 0.476 1.146 2.012
361.25 0.636 0.517 1.148 2.053
361.55 0.676 0.548 1.131 2.135
362.05 0.719 0.578 1.100 2.256
364.44 0.851 0.718 1.052 2.605
365.70 0.896 0.779 1.033 2.794
367.10 0.934 0.835 1.008 3.126
368.27 0.966 0.904 1.010 3.387
369.97 1.000 1.000 1.000 -

Los datos expuestos en la Tabla 6.16 se encuentran representados en la Figura

6.13. También se incluye la serie experimental obtenida por Gabaldén y col. (1996) a 100

kPa junto a los valores calculados mediante UNIQUAC, el modelo de coeficientes de

actividad que mejor estimo los datos.
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Figura 6.13 Equilibrio liquido-vapor para el sistema 1-propanol (1) + agua (2). a) Diagrama de
composiciones: (o) datos experimentales, (o) datos experimentales Gabaldén y col. (1996), (—)
datos tedricos calculados con el modelo UNIQUAC. b) Diagrama T-x-y: (e) fase liquida exp., (a
) fase vapor exp., (o) fase liquida exp. Gabaldon y col. (1996), (a) fase vapor exp. Gabaldon y
col. (1996), (—) datos calculados con el modelo UNIQUAC.
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Si se observa la figura anterior, se puede comprobar como las dos series de datos
experimentales son semejantes, encontrandose las diferencias mas significativas en la
fraccion molar de la fase liquida. Sin embargo, cabe recordar que la serie de Gabaldon y
col. se determin6 a 100 kPa, mientras que en el presente trabajo todos los datos se han
tomado a presion atmosférica (101.3 kPa). Por lo tanto, y aunque la diferencia de presion
es relativamente baja, es normal que existan pequefias diferencias entre los valores

experimentales de ambos trabajos.

6.1.2.2 1-Propanol + Agua + 2-metoxietanol

Anteriormente ya se han resefiado las principales caracteristicas del 2-
metoxietanol. Ademas, también se han expuesto los datos experimentales ELV para el
sistema formado por este compuesto y el agua, por lo que en este subapartado solamente
se muestran los datos del sistema 1-propanol + 2-metoxietanol. Dichos datos se muestran
en la Tabla 6.17.

Tabla 6.17 Datos experimentales ELV del sistema 1-propanol (1) + 2-metoxietanol (3) a 101.3 kPa

T (K) X1 Y1 y1 73

397.58 0.000 0.000 - 1.000
392.30 0.106 0.245 1.072 0.990
389.75 0.166 0.351 1.051 0.984
388.45 0.199 0.403 1.052 0.982
387.18 0.233 0.451 1.064 0.967
385.95 0.269 0.497 1.056 0.972
384.73 0.306 0.542 1.064 0.955
383.46 0.347 0.586 1.052 0.959
382.35 0.385 0.623 1.052 0.957
380.34 0.461 0.690 1.047 0.943
379.37 0.500 0.721 1.036 0.952
378.46 0.539 0.750 1.032 0.967
377.64 0.576 0.775 1.022 0.967
376.87 0.612 0.799 1.018 0.943
375.72 0.671 0.835 1.009 0.937
374.58 0.732 0.869 1.004 0.952
373.65 0.786 0.897 0.997 0.957
372.87 0.832 0.921 0.993 0.976
371.93 0.891 0.949 0.985 1.006
371.12 0.946 0.975 0.985 1.153

369.97 1.000 1.000 1.000 -
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Cabe destacar que en la bibliografia ya existe un estudio (Chandak y col., 1977)
que hace referencia a los datos ELV este sistema. Sin embargo, se decidié realizar la
determinacion experimental de este sistema debido a la antigliedad del trabajo de
Chandak y col.

En la Figura 6.14 se representan los datos ELV expuestos en la tabla anterior junto
a los publicados por Chandak y col (1977). Ademas, se incluye la estimacion realizada
utilizando los parametros del modelo NRTL obtenidos mediante correlacion. En esta
ocasion, y a diferencia del resto de sistemas binarios, las diferencias entre las dos series
experimentales resultan notables, especialmente en el diagrama T-x-y. No obstante, la
bondad de los datos experimentales obtenidos en este trabajo se ha constatado mediante
el test de consistencia termodindmica y la posterior correlacion. Ademas, y puesto que
los parametros calculados son capaces de estimar correctamente el ELV del sistema

ternario, se consideran aceptan los datos ELV obtenidos en el presente trabajo.
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Figura 6.14 Equilibrio liquido-vapor para el sistema 1-propanol (1) + 2-metoxietanol (3). a)
Diagrama de composiciones: (o) datos experimentales, (o) datos experimentales Chandak y col.
(1977), (—) datos tedricos calculados con el modelo NRTL. b) Diagrama T-x-y: (e) fase liquida
exp., (a) fase vapor exp., (o) fase liquida exp. Chandak y col. (1977), (a) fase vapor exp. Chandak
y col. (1977), (—) datos calculados con el modelo NRTL.

La Tabla 6.18 muestra los datos isobaticos ELV del sistema ternario formado por
1-propanol, agua y 2-metoxietanol obtenidos a 101.3 kPa. Al igual que en el resto de
sistema descritos hasta el momento, los coeficientes de actividad de cada uno de los

componentes del sistema se calcularon utilizando la ecuacion (4.27).
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Tabla 6.18 Datos experimentales ELV del sistema 1-propanol (1) + agua (2) + 2-metoxietanol
(3) a101.3 kPa

T (K) X1 X2 y1 y2 j2 Y2 73

362.16 0.359 0.593 0.414 0.576 1.573 1.451 0.691
362.41 0.549 0.402 0.478 0.512 1.176 1.886 0.670
363.25 0.396 0.502 0.421 0.556 1.390 1.589 0.718
363.82 0.198 0.713 0.356 0.621 2.302 1.222 0.806
364.95 0.628 0.263 0.549 0.422 1.070 2.164 0.793
365.62 0.048 0.905 0.282 0.697 7.032 1.011 1.305
365.75 0.286 0.520 0.372 0.576 1.547 1.448 0.778
365.85 0.101 0.801 0.299 0.667 3.511 1.084 1.005
366.11 0.388 0.402 0.426 0.515 1.287 1.654 0.804
366.24 0.205 0.606 0.327 0.617 1.863 1.307 0.845
366.46 0.486 0.311 0.483 0.460 1.149 1.886 0.792
368.16 0.211 0.516 0.316 0.598 1.628 1.388 0.837
368.60 0.272 0.422 0.356 0.544 1.399 1.520 0.854
368.68 0.376 0.324 0.432 0.474 1.224 1.721 0.816
368.75 0.793 0.090 0.757 0.201 1.012 2.629 0.930
369.32 0.263 0.407 0.380 0.540 1.504 1.524 0.617
369.73 0.872 0.047 0.854 0.115 1.002 2.784 0.956
369.84 0.278 0.375 0.360 0.521 1.322 1.567 0.857
370.08 0.114 0.591 0.222 0.665 1.974 1.257 0.951
370.21 0.051 0.742 0.155 0.749 3.069 1.122 1.148
370.50 0.697 0.095 0.720 0.201 1.028 2.339 0.924
371.88 0.180 0.414 0.274 0.571 1.444 1.446 0.888
371.91 0.256 0.328 0.347 0.496 1.283 1.585 0.876
372.26 0.606 0.094 0.674 0.209 1.038 2.309 0.891
374.04 0.645 0.045 0.757 0.108 1.028 2.346 0.935
374.21 0.062 0.509 0.127 0.676 1.789 1.282 0.986
374.23 0.071 0.485 0.139 0.657 1.708 1.307 0.985
374.57 0.504 0.091 0.625 0.199 1.066 2.095 0.916
376.22 0.104 0.355 0.178 0.560 1.391 1.422 0.968
376.70 0.405 0.094 0.556 0.213 1.095 2.017 0.904
377.57 0.102 0.225 0.181 0.446 1.375 1.708 1.057
378.57 0.438 0.045 0.630 0.110 1.075 2.044 0.924
379.33 0.097 0.285 0.160 0.495 1.203 1.409 1.003
380.76 0.274 0.090 0.442 0.212 1.120 1.827 0.930
382.53 0.205 0.095 0.360 0.236 1.149 1.816 0.930
384.30 0.238 0.045 0.430 0.123 1.114 1.888 0.948
386.05 0.106 0.096 0.211 0.252 1.160 1.710 0.967
392.23 0.041 0.042 0.102 0.137 1.191 1.748 0.980
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Estos mismos datos se encuentran representados en el diagrama ternario de
composiciones de la Figura 6.15. Al igual que en el caso del etanol, las mediciones
experimentales no revelaron la presencia de ningin azedtropo ternario, por lo que el
sistema ternario solamente cuenta con los dos azeGtropos binarios sefialados
anteriormente: el correspondiente a la mezcla a separar (1-propanol + agua) y el formado

por agua y 2-metoxietanol.

Puesto que la composicion del azeo6tropo binario agua + 2-metoxietanol se
encuentra muy proxima a la del agua pura, en principio el 2-metoxietanol vuelve a
mostrarse como un disolvente capaz de llevar a cabo la separacion de 1-propanol y agua
mediante un proceso de destilacion extractiva. No obstante, en el siguiente capitulo se
profundizara méas en todos aquellos aspectos relativos a las secuencias de destilacion,
pues en esta ocasion la forma de los pares de puntos experimentales parece indicar que el
disolvente invierte la volatilidad de los componentes a separar.
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Figura 6.15 Datos experimentales ELV a 101.3 kPa representados sobre un diagrama ternario de
composiciones para el sistema 1-propanol (1) + agua (2) + 2-metoxietanol (3): (e) fase liquida, (
) fase vapor, (%) punto azeotropico.
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6.1.2.3 1-Propanol + Agua + Etilenglicol

A diferencia del caso del etanol, en esta ocasion si se determinaron los datos ELV
del sistema binario formado por el alcohol y el propio etilenglicol. La razon reside en que,
durante las fechas de realizacion del trabajo, no se encontraban publicados en la
bibliografia datos relativos a este sistema. Sin embargo, posteriormente si aparecié un
estudio sobre el mismo desarrollado por Qian y col. (2013). Asi pues, la Tabla 6.19
muestra los datos ELV de este sistema binario. Estos mismos datos se han representado
graficamente en la Figura 6.16 mediante un diagrama T-x-y y un diagrama y-x. Ademas,
y a modo de comparacion, junto a la serie experimental obtenida en el presente trabajo se
incluyen los datos experimentales publicados por Qian y col. en 2013. La citada figura
incluye también los datos ELV estimados con el modelo de Wilson, pues fue el modelo
de coeficientes de actividad que, como se vera en subapartados posteriores, presentd una

correlacion con valores de las desviaciones mas pequefios.

Tabla 6.19 Datos experimentales ELV del sistema 1-propanol (1) + etilenglicol (3) a 101.3 kPa

T (K) X1 y1 y1 3

470.27 0.000 0.000 - 1.000
441.64 0.033 0.632 2.542 0.948
426.73 0.062 0.786 2.361 0.974
414.35 0.106 0.874 2.097 0.977
407.91 0.140 0.909 1.964 0.958
402.50 0.175 0.931 1.875 0.955
398.17 0.217 0.946 1.743 0.953
395.72 0.245 0.953 1.674 0.961
392.32 0.301 0.962 1.526 0.981
389.32 0.362 0.970 1.406 0.977
385.92 0.445 0.977 1.284 1.012
384.07 0.487 0.981 1.252 0.990
381.92 0.553 0.985 1.189 0.997
379.63 0.648 0.989 1.101 1.041
378.40 0.681 0.990 1.093 1.111
377.57 0.709 0.991 1.082 1.143
376.35 0.756 0.992 1.059 1.290
375.42 0.795 0.993 1.042 1.409
373.73 0.860 0.995 1.024 1.608
371.07 0.970 0.998 1.002 3.453

369.97 1.000 1.000 1.000 -
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Figura 6.16 Equilibrio liquido-vapor para el sistema 1-propanol (1) + etilenglicol (3). a)
Diagrama de composiciones: () datos experimentales, (o) datos experimentales Qian y col.
(2013), (—) datos calculados con el modelo Wilson. b) Diagrama T-x-y: (e) fase liquida exp., (a
) fase vapor exp., (o) fase liquida exp. Qian y col. (2013), (a) fase vapor exp. Qian y col. (2013),
(—) datos calculados con el modelo Wilson.

A continuacidn se muestran en la Tabla 6.20 los datos ELV para el sistema ternario
formado por 1-propanol, agua y etilenglicol, ordenados en sentido de temperaturas
crecientes. Debido a la temperatura de ebullicion tan alta del etilenglicol, ninguno de los
puntos experimentales posee una fraccion molar de etilenglicol mayor de 0.7. De esta
forma, se evitan valores de la temperatura demasiado elevados para el buen

funcionamiento del equipo donde se llevan a cabo los experimentos.

Los datos de equilibrio también se encuentran representados en la Figura 6.17. Tal
y como se aprecia en la misma, no existe ningun azedtropo ternario ni tampoco binario,
mas alla del azedtropo formado por 1-propanol y agua. Por lo tanto, el etilenglicol se
postula como un buen candidato para ser el disolvente en un proceso de destilacion

extractiva.

Tabla 6.20 Datos experimentales ELV del sistema 1-propanol (1) + agua (2) + etilenglicol (3) a
101.3 kPa

T (K) X1 X2 y1 y2 j2 Y2 3

361.99 0.240 0.725 0.389 0.611 2.227 1.266 1.223
362.11 0.493 0.466 0.478 0.522 1.325 1.676 1.036
363.42 0.300 0.607 0.432 0.568 1.871 1.332 0.425
363.50 0.685 0.273 0.562 0.437 1.062 2.277 1.868
363.96 0.519 0.388 0.483 0.517 1.184 1.860 0.412
364.81 0.058 0.891 0.333 0.666 7.084 1.011 1.436
364.86 0.101 0.794 0.376 0.624 4,582 1.060 0.348
366.08 0.298 0.523 0.467 0.532 1.840 1.314 0.381
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Tabla 6.20 (cont.)

T (K) X1 X2 Y1 Y2 ¥ V2 V3

367.34 0.192 0.595 0.411 0.588 2.399 1.219 0.299
367.80 0.517 0.302 0.538 0.461 1.145 1.854 0.342
368.00 0.096 0.707 0.359 0.640 4.092 1.090 0.312
369.60 0.614 0.185 0.691 0.308 1.157 1.898 0.279
369.77 0.925 0.034 0.884 0.115 0.976 3.843 1.355
369.80 0.323 0.398 0.523 0.475 1.655 1.348 0.399
370.10 0.422 0.307 0.590 0.407 1.413 1.483 0.606
370.30 0.200 0.506 0.459 0.539 2.305 1.181 0.369
371.90 0.704 0.096 0.783 0.216 1.052 2.366 0.248
372.58 0.516 0.189 0.678 0.319 1.213 1.730 0.488
372.87 0.236 0.391 0.518 0.479 2.008 1.241 0.380
373.48 0.313 0.309 0.544 0.453 1.555 1.454 0.364
374.61 0.605 0.100 0.782 0.213 1.110 2.037 0.730
375.27 0.697 0.037 0.885 0.111 1.065 2.808 0.626
375.73 0.412 0.195 0.682 0.313 1.367 1.474 0.518
377.04 0.159 0.387 0.488 0.508 2.425 1.150 0.336
377.64 0.090 0.483 0.378 0.617 3.253 1.096 0.434
377.70 0.495 0.106 0.781 0.213 1.216 1.727 0.553
378.23 0.211 0.299 0.542 0.452 1.947 1.273 0.439
378.76 0.043 0.587 0.260 0.737 4512 1.036 0.284
379.79 0.303 0.191 0.665 0.327 1.575 1.369 0.523
381.16 0.484 0.037 0.897 0.093 1.269 1.925 0.644
381.17 0.395 0.103 0.773 0.217 1.340 1.610 0.615
385.59 0.295 0.099 0.756 0.230 1.516 1.535 0.574
386.66 0.106 0.296 0.468 0.519 2.527 1.115 0.515
388.65 0.161 0.193 0.625 0.356 2.082 1.102 0.632
388.86 0.295 0.050 0.861 0.118 1.554 1.405 0.681
392.24 0.204 0.094 0.751 0.224 1.763 1.273 0.646
392.95 0.042 0.348 0.254 0.730 2.844 1.092 0.463
401.61 0.078 0.202 0.450 0.514 2.090 1.020 0.595
404.42 0.127 0.095 0.701 0.254 1.842 0.989 0.608
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Figura 6.17 Datos experimentales ELV a 101.3 kPa representados sobre un diagrama ternario de
composiciones para el sistema 1-propanol (1) + agua (2) + etilenglicol (3): (e) fase liquida, (a)
fase vapor, (%) punto azeotrdpico.

6.1.2.4 1-Propanol + Agua + Eter isopropilico

Anteriormente ya se comentd que el éter isopropilico es un compuesto
parcialmente miscible con el agua, resultando en la aparicion de una zona heterogénea.
Asi, la Tabla 6.21 muestra los puntos experimentales situados en esta zona mientras que
la Tabla 6.22 hace lo propio para los correspondientes al intervalo de composiciones

miscibles.

Tabla 6.21 Datos experimentales ELLV del sistema 1-propanol (1) + agua (2) + éter isopropilico
(3) a101.3 kPa

Fase organica Fase acuosa Fase vapor
X1 X2 X1 X2 V1 Y2
351.78 0.030 0.066 0.003 0.996 0.016 0.232
351.90 0.125 0.114 0.014 0.979 0.044 0.242
352.64 0.204 0.126 0.023 0.964 0.070 0.246
352.77 0.247 0.154 0.024 0.970 0.080 0.257
352.80 0.306 0.208 0.029 0.966 0.088 0.261
352.93 0.363 0.314 0.036 0.959 0.097 0.264
354.70 0.380 0.354 0.036 0.962 0.123 0.287

T()
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Tabla 6.22 Datos experimentales ELV del sistema 1-propanol (1) + agua (2) + éter isopropilico
(3)a101.3 kPa

T (K) X1 X2 y1 y2 Y Yz 73

339.62 0.333 0.163 0.104 0.215 1.115 5.019 1.445
340.40 0.369 0.239 0.115 0.238 1.069 3.664 1.723
341.71 0.418 0.252 0.131 0.242 1.011 3.337 1.904
342.27 0.423 0.301 0.140 0.262 1.046 2.941 2.136
343.30 0.483 0.084 0.193 0.086 1.211 3.350 1.586
346.21 0.534 0.039 0.230 0.065 1.146 4.740 1.444
346.24 0.547 0.243 0.197 0.253 0.949 2.975 2.292
347.50 0.537 0.298 0.201 0.289 0.936 2.620 2.608
348.37 0.630 0.066 0.287 0.090 1.096 3.584 1.685
349.73 0.429 0.524 0.253 0.408 1.333 1.905 5.736
350.64 0.692 0.099 0.307 0.130 0.969 3.120 2.079
350.89 0.606 0.282 0.275 0.317 0.978 2.635 2.805
351.75 0.516 0.421 0.269 0.394 1.079 2.107 4.082
352.60 0.538 0.401 0.284 0.399 1.055 2.164 3.859
352.61 0.737 0.043 0.382 0.071 1.042 3.656 1.807
353.05 0.717 0.168 0.347 0.246 0.951 3.154 2.552
353.32 0.666 0.240 0.335 0.311 0.979 2.747 2.699
354.76 0.743 0.161 0.390 0.251 0.962 3.125 2.582
356.07 0.418 0.563 0.311 0.487 1.291 1.636 7.150
356.35 0.741 0.185 0.445 0.286 1.030 2.899 2.407
357.42 0.508 0.473 0.365 0.502 1.179 1.899 4.626
357.74 0.627 0.348 0.392 0.444 1.015 2.260 4.268
360.37 0.733 0.234 0.505 0.380 1.006 2.610 2.036
361.11 0.833 0.132 0.556 0.278 0.946 3.297 2.756
361.88 0.822 0.156 0.583 0.304 0.975 2.949 3.009
364.60 0.907 0.070 0.715 0.181 0.977 3.552 2.418

Los datos de las dos tablas anteriores se representan en la Figura 6.18. Tal y como
se aprecia en la misma, en este sistema no existe ningn azedtropo ternario, aunque si
existe un aze6tropo heterogéneo, el ya mencionado formado por agua y éter isopropilico.
Ademas, otra diferencia importante respecto al caso anterior es que tampoco existe un
azeotropo binario entre el alcohol (1-propanol en este caso) y el éter isopropilico.
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Figura 6.18 Datos ELV y ELLV a 101.3 kPa representados sobre un diagrama ternario de
composicion para el sistema 1-propanol (1) + agua (2) + éter isopropilico (3). Serie ELLV: (o)
fase organica, (o) fase acuosa, (a) fase vapor. Serie ELV: (¢) fase acuosa, () fase vapor. Ambas
series: (%) punto azeotrdpico.

6.1.2.5 1-Propanol + Agua + Acetato de propilo

El siguiente sistema en ser analizado es el que forman los compuestos a separar
con el acetato de propilo. Anteriormente, ya se indico que éste Ultimo formaba mezclas
azeotropicas con alcoholes, ademéas de con el agua. El caso del 1-propanol no es una
excepcion, por lo que nuevamente existe un azeotropo binario entre el disolvente y el
alcohol a separar. En este caso, y de acuerdo con el trabajo de Ortega y col. (2000), el
azeoOtropo aparece, bajo presién atmosférica, a una temperatura de 367.63 K y una
fraccién molar de 1-propanol igual a 0.613.

Los datos experimentales isobaricos del ELLV y ELV del sistema se muestran en
las Tablas 6.23 y 6.24, respectivamente. Todas las mediciones se han realizado a presion
atmosférica. Estos mismos datos se muestran de forma grafica en el diagrama ternario de
composiciones de la Figura 6.19, donde también se incluyen los azedtropos binarios del

sistema.
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Tabla 6.23 Datos experimentales ELLV del sistema 1-propanol (1) + agua (2) + acetato de propilo
(3)a101.3 kPa

Fase organica Fase acuosa Fase vapor
T(K)
X1 X2 X1 X2 Y1 Y2
1 355.63 0.032 0.191 0.002 0.994 0.024 0.534
2 355.44 0.064 0.208 0.007 0.990 0.051 0.528
3 355.39 0.122 0.253 0.010 0.987 0.081 0.525
4 355.37 0.139 0.270 0.013 0.984 0.090 0.521
5 355.50 0.170 0.299 0.016 0.981 0.108 0.524
6 355.53 0.215 0.367 0.021 0.975 0.132 0.524
7 355.69 0.236 0.404 0.027 0.970 0.147 0.526
8 355.83 0.243 0.431 0.030 0.967 0.161 0.525
9 356.08 0.253 0.459 0.032 0.964 0.174 0.529
10 356.74 0.255 0.592 0.042 0.952 0.207 0.539
11 356.14 0.262 0.509 0.035 0.961 0.183 0.533

Tabla 6.24 Datos experimentales ELV del sistema 1-propanol (1) + agua (2) + acetato de propilo
(3)a101.3 kPa

T (K) X1 X2 Y1 y2 Vi ¥2 V3

355.38 0.282 0.375 0.185 0.514 1.169 2.670 1.638
356.78 0.334 0.418 0.227 0.517 1.144 2.277 1.847
357.30 0.374 0.356 0.246 0.495 1.087 2.510 1.678
357.33 0.180 0.205 0.130 0.474 1.197 4,186 1.118
357.52 0.336 0.531 0.258 0.545 1.257 1.832 2.593
358.29 0.475 0.362 0.310 0.495 1.036 2.372 2.035
358.62 0.478 0.320 0.337 0.444 1.105 2.381 1.815
358.71 0.107 0.151 0.091 0.458 1.341 5.209 1.007
358.90 0.297 0.153 0.235 0.356 1.231 3.966 1.224
359.06 0.371 0.579 0.327 0.571 1.358 1.657 3.412
359.61 0.349 0.617 0.340 0.587 1.467 1.566 3.528
359.72 0.465 0.502 0.387 0.556 1.248 1.814 2.877
359.77 0.335 0.151 0.257 0.374 1.149 4.096 1.150
360.60 0.623 0.321 0.448 0.477 1.042 2.355 2.130
362.02 0.681 0.177 0.486 0.361 0.978 3.079 1.611
362.40 0.464 0.102 0.381 0.277 1.109 4,069 1.158
362.51 0.554 0.104 0.433 0.263 1.051 3.758 1.303
363.49 0.647 0.099 0.506 0.256 1.012 3.717 1.333
363.66 0.741 0.119 0.569 0.272 0.987 3.250 1.613
364.79 0.062 0.052 0.078 0.273 1.562 7.274 0.991
365.17 0.465 0.039 0.496 0.096 1.296 3.303 1.106
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Tabla 6.24 (cont.)

T (K) X1 X2 Y1 Y2 Vi ¥2 V3

365.36 0.779 0.053 0.672 0.135 1.039 3.429 1.539
365.41 0.647 0.042 0.564 0.135 1.049 4,331 1.293
365.55 0.545 0.033 0.510 0.113 1.120 4510 1.189
365.78 0.857 0.083 0.737 0.193 1.020 3.054 1.540
365.94 0.407 0.041 0.406 0.132 1.178 4,221 1.096
366.12 0.413 0.026 0.423 0.111 1.202 5.470 1.083
366.19 0.605 0.017 0.579 0.051 1.119 3.946 1.273
366.23 0.693 0.019 0.641 0.056 1.079 3.805 1.372
366.87 0.295 0.025 0.348 0.093 1.350 4,730 1.043
367.62 0.515 0.006 0.532 0.019 1.147 3.786 1.165
368.40 0.880 0.006 0.798 0.020 0.974 3.754 1.963
368.53 0.924 0.016 0.877 0.042 1.015 3.127 1.644
368.63 0.205 0.011 0.278 0.055 1.458 6.212 1.019
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(373.15K)

0.0
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azeétropo /-

azeotropo
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Figura 6.19 Datos ELV y ELLV a 101.3 kPa representados sobre un diagrama ternario de
composicion para el sistema 1-propanol (1) + agua (2) + acetato de propilo (3). Serie ELLV: (e)
fase orgénica, (o) fase acuosa, (a) fase vapor. Serie ELV: (e) fase liquida, (a) fase vapor, (%)
punto azeotropico.
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Al igual que en el caso anterior del etanol y el éter isopropilico, la disposicion de
los puntos de vapor respecto a su correspondiente linea de unién en el diagrama ternario
de la Figura 6.19 indica la presencia de un aze6tropo ternario de naturaleza heterogénea.
Asi pues, se determina experimentalmente este aze6tropo, cuyas condiciones bajo presion
atmosférica son una temperatura de 355.36 K y una fraccion molar de 0.081 para el

acetato de propilo y 0.525 para el agua.

6.1.2.6 1-Propanol + Aqua + Isobutanol

El Gltimo de los compuestos propuestos para llevar a cabo la separacion es el
isobutanol. Si se recuerda el caso del etanol, la region heterogénea en dicho sistema
ocupaba un intervalo de composiciones muy limitado. Esta misma caracteristica se repite
aqui, con la consiguiente escasez en el numero de lineas de unién. De hecho, y tal y como

se observa en la Tabla 6.25, solamente existen cinco puntos experimentales.

Tabla 6.25 Datos experimentales ELLV del sistema 1-propanol (1) + agua (2) + isobutanol (3) a
101.3 kPa

Fase organica Fase acuosa Fase vapor

T(K
( ) X1 X2 X1 X2 V1 ]

362.68 0.011 0.549 0.001 0.972 0.010 0.662
362.30 0.043 0.554 0.006 0.971 0.042 0.657
362.29 0.082 0.638 0.015 0.957 0.090 0.651
362.55 0.091 0.733 0.031 0.927 0.130 0.649
362.10 0.096 0.746 0.042 0.905 0.144 0.644

g b~ W N -

Por el contrario, la serie de datos ELV abarca casi todo el intervalo de
composiciones del sistema. Al respecto, la Tabla 6.26 muestra los datos experimentales

ordenados en sentido creciente de temperaturas.

Tabla 6.26 Datos experimentales ELV del sistema 1-propanol (1) + agua (2) + isobutanol (3) a
101.3 kPa

T (K) X1 X2 Y1 Y2 v ¥2 ¥3

360.91 0.445 0.513 0.396 0.577 1.274 1.761 1.391
361.08 0.360 0.598 0.367 0.601 1.451 1.564 1.637
361.23 0.244 0.722 0.341 0.618 1.977 1.324 2.576
361.28 0.545 0.409 0.431 0.545 1.116 2.058 1.111
361.38 0.278 0.568 0.263 0.624 1.330 1.690 1.556
361.41 0.385 0.451 0.312 0.592 1.138 2.018 1.240
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Tabla 6.26 (cont.)

T (K) X1 X2 Y1 Y2 Vi ¥2 V3

361.55 0.371 0.597 0.371 0.597 1.397 1.528 2.107
361.84 0.259 0.468 0.213 0.617 1.136 1.994 1.295
361.87 0.464 0.372 0.360 0.551 1.070 2.238 1.127
362.02 0.640 0.315 0.485 0.492 1.039 2.348 1.055
362.35 0.375 0.346 0.288 0.559 1.039 2.398 1.116
362.52 0.169 0.427 0.134 0.633 1.066 2.186 1.166
362.96 0.563 0.271 0.433 0.482 1.016 2.582 1.016
363.04 0.115 0.413 0.092 0.637 1.055 2.231 1.136
363.13 0.270 0.342 0.209 0.578 1.016 2.437 1.082
363.16 0.735 0.221 0.564 0.415 1.006 2.707 0.939
363.23 0.464 0.269 0.360 0.497 1.014 2.655 1.050
363.45 0.165 0.341 0.128 0.596 1.006 2.491 1.086
363.91 0.347 0.272 0.272 0.518 0.998 2.669 1.051
364.14 0.069 0.345 0.054 0.627 0.989 2.524 1.029
364.90 0.246 0.261 0.198 0.524 0.987 2.713 1.033
365.10 0.028 0.304 0.023 0.600 1.000 2.647 1.026
365.22 0.124 0.271 0.100 0.564 0.977 2.779 1.004
365.54 0.073 0.269 0.060 0.569 0.984 2.792 1.006
365.77 0.845 0.114 0.681 0.299 0.956 3.437 0.862
366.36 0.064 0.233 0.055 0.544 0.998 2.992 0.985
366.51 0.359 0.180 0.303 0.426 0.974 3.018 1.008
367.98 0.762 0.071 0.696 0.199 0.997 3.395 1.017
368.34 0.028 0.183 0.027 0.492 1.039 3.209 0.973
368.88 0.261 0.135 0.237 0.381 0.959 3.306 0.987
369.50 0.129 0.136 0.122 0.415 0.976 3.496 0.960
369.84 0.195 0.202 0.165 0.482 0.863 2.696 0.882
370.59 0.188 0.112 0.185 0.353 0.976 3.475 0.964

Los datos mostrados en las dos tablas anteriores se representan en la Figura 6.20.
A tenor de la formay orientacién de los puntos experimentales representados en la misma,
no existe ningun azeotropo ternario, solamente los dos azeotropos binarios formados por

el agua y cada uno de los alcoholes.
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Figura 6.20 Datos ELV y ELLV a 101.3 kPa representados sobre un diagrama ternario de
composicion para el sistema 1-propanol (1) + agua (2) + isobutanol (3). Serie ELLV: (e) fase
organica, (o) fase acuosa, (a) fase vapor. Serie ELV: (o) fase acuosa, (a) fase vapor. Ambas
series: (%) punto azeotrdpico.

6.2 Tratamiento de datos experimentales

Los datos de equilibrio, por si solos, carecen de mucha utilidad mas alla de la
caracterizacion del sistema estudiado, especialmente si se desea disefiar cualquier tipo de
proceso de destilacion. Por esa razon, es necesario transformar la informacién
experimental recogida. En este sentido, la mejor forma de aprovechar este tipo de datos
es realizar la correlacion de los mismos para obtener una serie de parametros que,
aplicados a sus respectivos modelos de composicion local, puedan emplearse en la
estimacion del equilibrio entre fases y, por consiguiente, llevar a cabo la simulacion y
optimizacion de los procesos de destilacion que se planteen. Sin embargo, y como paso
previo a la correlacién, es necesario cerciorarse de la validez de los datos obtenidos en el
laboratorio. En este sentido, los test de consistencia termodindmica son las herramientas

idéneas para comprobar la calidad de los mismos.
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6.2.1 Aplicacion de los test de consistencia

Los fundamentos teoricos de la consistencia termodindmica, asi como los distintos
tipos de test, se describieron en el apartado 4.4 del presente trabajo. En este sentido, en
esta seccion solamente se exponen los resultados de los test de consistencia para todos
los sistemas estudiados en el presente trabajo a excepcion del sistema con [BMIM][NTf2].
El motivo de esta exclusion es la particular naturaleza del liquido i6nico, que impide
aplicar correctamente los test de consistencia debido a la ausencia de este componente en

la fase vapor.

En primer lugar se muestran los resultados relativos a los datos de los sistemas
binarios, cuya consistencia termodindmica se comprobd mediante el llamado test de
Fredenslund, propuesto por el autor de quién recibe el nombre en el afio 1977. Este test,
del tipo point to point, utiliza polinomios de Legendre para representar la energia molar
de Gibbs de exceso a partir de la cual se obtienen el resto de variables de equilibrio. De
esta forma, es posible calcular la presion de equilibrio y la composicion de la fase vapor,
para posteriormente comparar los valores calculados con los datos experimentales. En
este sentido, la Tabla 6.27 muestra los valores medios absolutos de las desviaciones
obtenidas para cada uno de los sistemas binarios. Ademas, en la misma tabla también se

incluyen los valores de los coeficientes de los polinomios de Legendre utilizados.

Tabla 6.27 Resultados del test de consistencia de Fredenslund para los sistemas binarios

AADP2  AADyP

Sistema (kPa)  (x100) a1 az as
Etanol + Agua 0.404 0545 13036 -0.3698 0.1347
Etanol + 2-metoxietanol 0.351 0.399 0.1373 0.0866 -
Agua + 2-metoxietanol 0.781 0.302 0.6279 0.1862 -
1-propanol + Agua 0.947 0951 17892 -0.6525 0.2679
1-propanol + 2-metoxietanol 0.548 0.254  0.1179 0.0095 -
1-propanol + Etilenglicol 0.351 0.399 0.1373 0.0866 -
Agua + Etilenglicol 0.162 0.338 0.0271  0.0056 -

aDesviacion media absoluta de la presion: AADP = Z|Pcaic-Pexp|/N
®Desviacion media absoluta de la composicion de la fase vapor: AADY = 2 |Ycaic-Yexpl/N
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A tenor de los resultados mostrados en la tabla anterior, se observa que en la
mayoria de los sistemas binarios se utiliza un polinomio de segundo grado, y solamente
en el caso de las mezclas alcohol + agua es necesario un polinomio de tercer grado para
cumplir con el criterio de consistencia. Por lo que respecta a las desviaciones, Unicamente
en el caso del sistema 1-propanol + agua se obtienen valores cercanos a la unidad, aunque
todavia dentro del criterio requerido para considerar que los datos cumplen

satisfactoriamente el test de Fredenslund.

Por su parte, los datos ELV ternarios fueron evaluados mediante el test de
consistencia de McDermott-Ellis modificado por Wisniak y Tamir. De acuerdo a lo
expuesto en el apartado dedicado a la descripcion de este método, solamente aquellos
puntos que cumplen con la desigualdad Di<Dmax pueden considerarse validos desde el
punto de vista de la consistencia termodinamica. En este sentido, la Tabla 6.28 muestra

el numero de puntos descartados para cada uno de los sistemas estudiados

El calculo de Diy Dmax depende de las propiedades fisicas de los compuestos, de
las variables de equilibrio y de la precision en las mediciones experimentales. En este
sentido, los valores que se utilizaron para la precision de la temperatura y la presién
fueron de 0.02 Ky 0.1 kPa, respectivamente, mientras que el de la composicion vario en
funcién del calibrado gravimétrico de cada sistema. Asi pues, la Tabla 6.28 también
incluye los valores de precision de la composicion utilizados para cada sistema,
calculados a partir de las desviaciones obtenidas en los calibrados gravimétricos
realizados a partir de las muestras patron. De acuerdo a lo expuesto con la citada tabla,
los valores mas elevados para este término se dan en los sistemas con etilenglicol y
glicerol, por lo que en teoria sera méas facil que los puntos cumplan con el criterio de

consistencia termodinamica dado que los valores de Dmax Seran mas grandes.

A tenor de los resultados obtenidos, el sistema con méas puntos experimentales
descartados por no superar el test de consistencia fue el formado por etanol + agua +
glicerol, a pesar de poseer el valor de Ax mas grande. Esto se debe a la gran diferencia
existente entre la temperatura de ebullicion del glicerol y los otros dos componentes de la
mezcla, lo que complica la realizacion de los experimentos. En cualquier caso, todos los
puntos experimentales presentados a lo largo de las tablas anteriores cumplen con la

desigualdad que dictamina la condicién de consistencia termodinamica.
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Tabla 6.28 Resultados del test de consistencia de McDermott-Ellis modificado por Wisniak y
Tamir para los sistemas ternarios

namero de puntos

alcohol disolvente Ax?
aceptados rechazados
2-metoxietanol 0.0005 37 1
etilenglicol 0.0012 30 3
etanol glicerol 0.0021 22 9
acetato de propilo 0.0008 35 0
isobutanol 0.0009 30 2
2-metoxietanol 0.0005 38 0
etilenglicol 0.0010 39 2
1-propanol éter isopropilico 0.0007 26 5
acetato de propilo 0.0007 34 0
isobutanol 0.0009 33 3

aPara cada sistema: AX = Z|Xcalc-Xexp|/N
6.2.2 Correlacion de datos experimentales

Una vez aplicados los test de consistencia a los datos experimentales obtenidos en
el laboratorio, se procede al calculo de los pardmetros mediante la correlacion de los
datos. La forma de proceder es comun a los cuatro modelos, pues todos ellos utilizan estos
parametros en ecuaciones que permiten calcular el coeficiente de actividad. Sin embargo,
el procedimiento si varia dependiendo del nimero de fases del sistema. Por lo tanto, es
necesario diferenciar entre la correlacion de sistemas totalmente miscibles y aquellos que

presentan una region con dos fases liquidas en equilibrio.

6.2.2.1 Obtencion de pardmetros en sistemas totalmente miscibles

De acuerdo con la regla de fases de Gibbs, en un sistema con dos fases y N
componentes se dispone de N grados de libertad. Por lo tanto, establecidos los valores de
tres de las variables que describen un sistema ternario sera posible calcular los valores del
resto de variables. En este sentido, y dado que los datos son isobaros, en el presente
trabajo se ha optado por fijar los valores de la presion del sistema y la composicion de
dos de los compuestos presentes en la fase liquida, calculado el del tercer componente
mediante un balance de materia. Despues, se han obtenido los valores de la temperatura
de burbuja de la mezcla y composicion de la fase vapor mediante un procedimiento de
calculo iterativo utilizando las ecuaciones correspondientes a los modelos

termodinamicos.
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Puesto que los valores experimentales de estas dos variables son conocidos, es
posible hallar las diferencias que indiquen la precision con la que los modelos empleados
calculan el equilibrio termodinamico. Dado que los resultados de estos modelos dependen
en su totalidad del valor de los parametros, es posible utilizar una funcién objetivo que
permita calcular qué valores se ajustan mejor al resultado deseado. Esta funcion objetivo
siempre se construye a partir de las diferencias entre los valores experimentales y
calculados de alguna variable del sistema, tales como la temperatura de burbuja, la

composicion de la fase vapor o los coeficientes de actividad, entre otras. La utilizada en

j (6.1)

Donde Np y N son, respectivamente, el nimero de puntos experimentales y el

este trabajo presenta la siguiente forma:

N -

-I-_exp _-I-_calc 1 o
i i p__,, calc
+ Z‘yii Yii
i=1

exp
Ti

F.O.:%(

i=1

numero de componentes del sistema mientras que i es el punto experimental i-gésimo del

compuesto j.

Tal y como se ha descrito anteriormente, en algunas ocasiones también se han
obtenido los datos ELV correspondientes a los sistemas binarios constituyentes. En estos
casos, los valores de los pardmetros de los modelo termodindmicos se obtienen

correlacionando Unicamente estos datos binarios.

6.2.2.2 Obtencion de parametros en sistemas parcialmente miscibles

Los sistemas parcialmente miscibles presentan dos zonas totalmente
diferenciadas, una region donde los componentes que forman el propio sistema son
totalmente miscibles y otra, generalmente en un intervalo de composiciones mas limitado,
donde la mezcla resultante posee dos fases liquidas en equilibrio, ademas de la fase vapor.
Asi pues, en estos sistemas existen dos series de datos: una donde los puntos se encuentran
en ELV y otra donde los puntos estan en ELLV.

Los modelos termodinamicos deben ser capaces de, al mismo tiempo, estimar la
curva binodal y las composiciones de cada una de las fases, independientemente del
namero de éstas que se encuentre en equilibrio. Por lo tanto, es necesario realizar la
correlacion de ambas series de forma conjunta, teniendo en cuenta la funcion objetivo de

cada serie. De esta forma, se obtiene un conjunto Unico de pardmetros por sistema.
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La correlacion de la serie de puntos experimentales del tipo ELV se realiza de
igual forma que la explicada en el apartado anterior; esto es, mediante los modelos se
calculan los coeficientes de actividad y posteriormente se obtienen las desviaciones entre
los valores experimentales y calculados de la temperatura y la composicion de la fase
vapor, cuya suma es la funcion objetivo. Por el contrario, existen varias posibilidades a
la hora de correlacionar la serie de datos ELLYV. Una de las alternativas es correlacionar
directamente los datos experimentales obtenidos utilizando algun software informatico
especializado. En este caso, y debido a la presencia de dos fases liquidas, los grados de
libertad se reducen a N-1 componentes. En estas situaciones el algoritmo mas utilizado
es el propuesto por Michelsen (1982), que fija como variables la presion y la relacién
entre la composicion de cada una de las fases liquidas. La funcion objetivo en el caso de

un sistema ternario es la siguiente:

n

e 1 Y P k exp_ k exp
FO.=Y UDY IR DI Y S (6.2)

- Texp
i=L T, j=L k=1 j=1

donde k hace referencia al numero de fase liquida.

Otra de las opciones mas comunes y utilizada por grupos como el de Gomis y col.
(2005) es considerar cada punto experimental del ELLV como dos puntos del ELV; esto
es, considerar el equilibrio entre la composicion de cada fase liquida y la fase vapor, pero
no el liquido-liquido. Este método es especialmente interesante en aquellos casos en los
que, ademas de datos ELLV, se dispone de los datos ELV de la zona miscible del sistema.
En este caso la funcién objetivo es la misma que la utilizada en la correlacion de datos
ELV, la ecuacion (6.1). La principal desventaja de este método es que disminuye
considerablemente la precision de la estimacion de la curva binodal, como se comprobo
en uno de los articulos surgidos a partir del presente trabajo de tesis doctoral (Pla-Franco
y col., 2014).

Por ultimo, existe la posibilidad de correlacionar los datos experimentales ELLV
teniendo en cuenta Unicamente los puntos correspondientes al equilibrio entre las fases
liquidas, omitiendo las composiciones de la fase vapor. Esta opcion resulta en una
estimacion de la curva binodal muy acertada, aunque los resultados con este
procedimiento distan mucho que desear a la hora de estimar la composicion de la fase

vapor en equilibrio.
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Entre las tres opciones planteadas en el presente trabajo se ha optado por
correlacionar directamente los datos ELLV; esto es, la primera opcion de las explicadas,
y cuya funcion objetivo es la ecuacion (6.2). Para tomar esta decision se ha tenido en
cuenta que los parametros obtenidos mediante este modo de correlacion son los que mejor
predicen los azeOtropos, especialmente lo ternarios (ya sean homogéneos o
heterogéneos). Ademas, también realizan estimaciones acertadas de la curva binodal de
la mayoria de sistemas, aunque existen desviaciones significativas en aquellos casos
donde el intervalo de composiciones heterogéneas es limitado, como por ejemplo en el
caso de las mezclas con isobutanol. La justificacion radica en que durante el disefio del
proceso de destilacion azeotropica resulta imprescindible estimar correctamente los
azedtropos, pues son estos puntos los que definen las regiones de destilacion, de las que
dependen las condiciones de operacion, y por extension las composiciones de todas las
corrientes del proceso. Por lo tanto, se han correlacionado los datos de los sistemas
parcialmente miscibles de tal forma que los pardmetros obtenidos son capaces de,
aplicados a su respectivo modelo termodinamico, estimar con exactitud los azebtropos y

la curva binodal.

6.2.3 Estimacion del equilibrio ternario

En aquellos casos donde se ha determinado el ELV de los sistemas binarios
constituyentes las correlaciones se han realizado Unicamente con los datos de estos
sistemas, sin incluir los datos ternarios. Una vez obtenidos los parametros mediante estas
correlaciones, se han utilizado estos parametros para estimar el equilibrio ternario, y
evaluar asi la bondad de los parametros obtenidos. La forma de proceder durante la
estimacion es similar a la de las correlaciones; se fija el valor de la presion atmosférica y
la composicion de la fase liquida y se calcula la temperatura de equilibrio y la

composicion de la fase vapor.

6.2.4 Resultados de las correlaciones y las estimaciones

A continuacion se exponen, de forma separada, los resultados de la correlacion
para los sistemas con etanol y con 1-propanol. En una primera tabla se muestran los
valores de los parametros de los modelos de composicion local mientras que en las dos
tablas posteriores se encuentran, respectivamente, las desviaciones obtenidas mediante la
correlacion de los datos ELV y ELLV.
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6.2.4.1 Sistemas etanol + agua + disolvente

La Tabla 6.29 incluye los parametros de los tres modelos utilizados en el presente
trabajo: Wilson, NRTL y UNIQUAC para todos aquellos sistemas formados por etanol,
agua mas el disolvente propuesto, a excepcion del caso de [BMIM][NTf2], cuyos datos
han sido correlacionados tnicamente con el e-NRTL. Ademas, conviene recordar que en
aquellos sistemas con miscibilidad parcial se ha prescindido de utilizar el modelo de

Wilson debido a que este modelo no puede estimar la curva binodal.

Tabla 6.29 Parametros de los modelos de composicion local obtenidos a partir de la correlacién
de los datos experimentales de sistemas con etanol

Aijj Aji

Compuesto Modelo (-mol) (-mol) aLij
Etanol (1) + Agua (2)
1) +(2) Wilson -650.97 -57.18 -
NRTL -53.48 698.12 0.3
UNIQUAC 3.85 -166.58 -
Etanol (1) + Agua (2) + 2-metoxietanol (3)
1)+ @) Wilson 266.56 -464.77 -
NRTL 529.24 -352.78 0.3
UNIQUAC -286.11 190.44 -
2) +(3) Wilson 56.16 -385.26 -
NRTL 490.47 -152.94 0.3
UNIQUAC 270.43 -460.60 -
Etanol (1) + Agua (2) + Etilenglicol (3)
1) +@3) Wilson -118.80 -371.31 -
NRTL 852.91 -35.21 0.3
UNIQUAC -308.06 28.89 -
(2)+(3) Wilson -339.96 251.06 -
NRTL -28.99 16.12 0.3
UNIQUAC 114.18 13.75 -
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Tabla 6.29 (cont.)

Aijj Aji

Compuesto Modelo (-mol) (-mol) Olij
Etanol (1) + Agua (2) + Glicerol (3)
1) +@3) Wilson -4861.11 -739.35 -
NRTL 181.71 0.98 0.3
UNIQUAC -205.83 -215.49 -
2+ 3 Wilson -78.29 -1463.25 -
NRTL -24.43 -28.32 0.3
UNIQUAC -457.09 58.80 -
Etanol (1) + Agua (2) + Eter isopropilico (3)
(1) +3) NRTL 203.96 269.44 0.3
UNIQUAC 104.67 -395.66 -
2) + (3) NRTL 1398.05 869.38 0.3
UNIQUAC -7.10 -886.36 -
Etanol (1) + Agua (2) + Acetato de propilo (3)
1)+ 3) NRTL 95.36 298.45 0.3
UNIQUAC 88.75 -316.71 -
2) + (3) NRTL 1632.02 383.75 0.3
UNIQUAC -42 -493.56 -
Etanol (1) + Agua (2) + Isobutanol (3)
(1) + (3) NRTL -441.03 1803.73 0.3
UNIQUAC 176.28 -320.68 -
2) + (3) NRTL 1525.07 -117.56 0.3
UNIQUAC -416.01 105.64 -
Etanol (1) + Agua (2) + [BMIM][ NTf2] (3)
1) +(2) 1787.46 1771.90 0.3
1) + (3) NRTL-e 690.40 1144.20 0.3
2) + (3) 3818.60 2831.58 0.3
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Tal y como se aprecia en la tabla anterior, los valores de los pardmetros del par
etanol + agua obtenidos a partir de la correlacion de los datos ELV del sistema binario
han sido utilizados en el resto de correlaciones y estimaciones, exceptuando el caso del
[BMIM][NTf2], donde al tratarse de otro modelo se ha decidido correlacionar también el

par etanol + agua.

La Tabla 6.30 muestra las desviaciones obtenidas mediante cada modelo para los
sistemas miscibles en todo el intervalo de composiciones. En el caso del 2-metoxietanol
las desviaciones asignadas a los datos ternarios son fruto de la estimacién del equilibrio,

pues la correlacion solamente se ha aplicado a los datos ELV binarios.

Tabla 6.30 Desviaciones medias absolutas obtenidas a partir de la correlacion de datos ELV para
sistemas completamente miscibles formados por etanol (1) + agua (2) + disolvente (3).

a
Disolvente Sistema Modelo A’?kD)T AADy:®> AADy,"
(Sistema binario) D +©2 Wilson 0.10 0.0061 -

NRTL 0.14 0.0079 -

UNIQUAC 0.11 0.0075 -

2-metoxietanol @ +@3) Wilson 0.25 0.0064 -
NRTL 0.23 0.0064 -

UNIQUAC 0.26 0.0066 -

)+ (3) Wilson  0.06 - 0.0087
NRTL  0.06 - 0.0077

UNIQUAC  0.16 - 0.0079

M)+ + @) Wilson  0.28 0.0069  0.0022

NRTL 0.26 0.0075  0.0041
UNIQUAC 1.39 0.0265 0.0250

Etilenglicol (2 +(3) Wilson 0.63 - 0.0050
NRTL 0.55 - 0.0049

UNIQUAC 0.49 - 0.0050

(1) +(2)+(3) Wilson 1.52 0.0129 0.0161

NRTL 3.77 0.0323  0.0344
UNIQUAC 2.69 0.0250 0.0278
Glicerol @+©2)+@3) Wilson 1.21 0.0440 0.0446
NRTL 1.18 0.0301  0.0308
UNIQUAC 1.50 0.0439  0.0445
[BMIM][NTf] 1)+ @) e-NRTL  0.31 - -
1) +(2)+?3) e-NRTL 0.47 0.0184 -

aDesviacion media absoluta de la temperatura: AADT = Z|Tcaic-Texpl/N
®Desviacion media absoluta de la composicion de la fase vapor: AADY; = Z|Yi caicYiexpl/N
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La tabla anterior también muestra las desviaciones para el sistema con el liquido
ionico, a pesar de que éste contiene una zona heterogénea. Sin embargo, los datos ELLV
no se han incluido en la correlacion, pues los métodos informaticos aplicados son
incapaces de calcular unos parametros que estimen correctamente al mismo tiempo la
curva binodal y el equilibrio ELV. Por lo tanto, solamente se han correlacionado los datos
ELV, pues es en esta region donde se va a trabajar en el proceso de separacion, tal y como

se comprobara posteriormente.

A tenor de los valores de la tabla anterior, se observa que las menores desviaciones
corresponden al sistema con 2-metoxietanol mientras que en el extremo opuesto esté el
sistema con glicerol, cuyas desviaciones son significativamente altas. Estas diferencias
son fruto, una vez mas, de las diferencias tan altas entre la temperatura de ebullicion del
agua y etanol con la del glicerol, cuyo valor se encuentra por encima de los 250 °C. Al
ser el intervalo de temperaturas tan grande, la minima variacién en la composicion
modifica el valor de la temperatura de equilibrio en uno o varios grados, con lo que la
desviacion de la temperatura es mayor. Aunque en menor medida, esta misma situacion

se repite para el sistema con etilenglicol.

La Tabla 6.31 muestra las desviaciones de los sistemas con compuestos
parcialmente miscibles. En esta ocasion, y dado que los datos experimentales pueden ser
ELV o ELLV, existen dos series por cada sistema (exceptuando el caso del éter
isopropilico). Asi, las desviaciones se han calculado para cada serie aunque, tal y como
se ha explicado anteriormente, la correlacion se hace de forma conjunta y solamente se

obtiene un Unico conjunto de parametros por sistema.

Los resultados obtenidos muestran como las desviaciones son mas elevadas en
aquellos casos donde se correlacionan datos ELV junto a datos ELLV. Asi, las
desviaciones mas pequefias corresponden al sistema con éter isopropilico, del que
solamente se han obtenido datos ELLV. Otro hecho resefiable es el valor tan alto en las
desviaciones de la fraccion molar de agua de la fase acuosa. La explicacidn reside en que
las desviaciones son absolutas, no relativas, y en consecuencia los valores méas altos

corresponden a las composiciones con las fracciones molares mas altas.
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Tabla 6.31 Desviaciones medias absolutas obtenidas a partir de la correlacion de datos ELV y
ELLV para sistemas parcialmente miscibles formados por etanol (1) + agua (2) + disolvente (3).

AADTP fase organica fase acuosa

Modelo? AADy:¢* AADy-°
(K) 7 Y2 AADx9 AADx AADx:? AADx
Etanol (1) + Agua (2) + Eter isopropilico (3)
NRTLE-LY 0.17 0.0118 0.0043 0.0050 0.0045 0.0042 0.0083

UNIQUACE-Y 0.05 0.0119 0.0048 0.0061 0.0059 0.0061 0.0089

Etanol (1) + Agua (2) + Acetato de propilo (3)

NRTLE-Y 0.22 0.0125 0.0135
NRTLE-HY 0.26 0.0149 0.0131 0.0015 0.0024 0.0168 0.0556
UNIQUACE-Y 0.17 0.0104 0.0101
UNIQUACE-Y 0.33 0.0204 0.0097 0.0042 0.0077 0.0335 0.0710

Etanol (1) + Agua (2) + Isobutanol (3)

NRTLEY 1.08 0.0218 0.0280
NRTLE-LY 0.27 0.0153 0.0452 0.0043 0.0122 0.0005 0.0015
UNIQUACE-Y 0.69 0.0206  0.0247
UNIQUACE-Y 0.31 0.0038 0.0540 0.0037 0.0250 0.0004 0.0022

3el superindice indica la serie de datos

®Desviacion media absoluta de la temperatura: AADT = Z|Teaic-Texp|/N

°Desviacion media absoluta de la composicion de la fase vapor: AADY; = 2|y caic-Yiexpl/N
dDesviacion media absoluta de composicion de la fase liquida: AADX; = Z|Xi catc-Xi expl/N

Por Gltimo, comentar que en todo el conjunto de correlaciones no existe un modelo
que destaque sobre el resto en cuanto a resultados, obteniéndose desviaciones del mismo
orden para cada sistema, salvo en contadas excepciones como el sistema ternario con

etilenglicol.

6.2.4.2 Sistemas 1-propanol + agua + disolvente

A continuacion, en la Tabla 6.32, se muestran los pardmetros obtenidos a partir de
las correlaciones de sistemas con 1-propanol. El valor de los pardmetros correspondientes
al par agua + disolvente en los sistemas con 2-metoxietanol y con etilenglicol es el mismo
que el expuesto anteriormente, pues se ha obtenido a partir de la correlacion de los

mismos datos experimentales.
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Tabla 6.32 Parametros de los modelos de composicion local obtenidos a partir de la correlacién
de los datos experimentales de sistemas con 1-propanol

Compuesto Modelo (J-ﬁgl-l) (J-ﬁgl‘l) o
1-Propanol (1) + Agua (2)

1) +(2) Wilson -1439.57 -106.65 -
NRTL -15.63 999.94 0.3

UNIQUAC -76.39 -163.62 -

1-Propanol (1) + Agua (2) + 2-Metoxietanol (3)

Q) +(3) Wilson 177.02 -293.59 -
NRTL 373.02 -252.55 0.3

UNIQUAC -215.44 153.72 -

)+ 3) Wilson 56.16 -385.26 -
NRTL 490.47 -152.94 0.3

UNIQUAC 270.43 -460.60 -

1-Propanol (1) + Agua (2) + Etilenglicol (3)

1)+ @) Wilson -229.84 -196.73 -
NRTL 160.67 239.72 0.3

UNIQUAC -108.59 -56.82 -

2+ (3) Wilson -339.96 251.06 -
NRTL -28.99 16.12 0.3

UNIQUAC 114.18 13.75 -

1-Propanol (1) + Agua (2) + Eter isopropilico (3)

1)+ @) NRTL 44.83 337.15 0.3

UNIQUAC 177.31 -421.13 -
)+ (3) NRTL 1655.41 780.51 0.3

UNIQUAC -78.04 -670.25 -
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Tabla 6.32 (cont.)

Compuesto Modelo (J-ﬁ(i)jl'l) (J-ﬁl\gl'l) o
1-Propanol (1) + Agua (2) + Acetato de propilo (3)

1) + 3 NRTL 95.34 298.45 0.3
UNIQUAC 88.75 -316.71 -

2) +(3) NRTL 1834.71 362.98 0.3
UNIQUAC -183.84 -328.70 -

1-Propanol (1) + Agua (2) + Isobutanol (3)

1)+ @) NRTL 362.51 -294.15 0.3
UNIQUAC 16.01 -13.65 -

(2) + (3) NRTL 1150.07 60.14 0.3
UNIQUAC -68.42 -250.92 -

En esta ocasion también se fijado el valor del par binario de la mezcla a separar,
1-propanol + agua, en el resto de correlaciones, de ahi que para cada sistema solamente
se muestren los parametros correspondientes a los pares binarios del disolvente y cada

uno de los compuestos de la mezcla inicial.

La Tabla 6.33 muestra las desviaciones obtenidas en las correlaciones de los datos
ELV de los sistemas binarios formados por cada uno de los compuestos a separar mas 2-
metoxietanol o etilenglicol. Ademas, en ambos casos también se incluyen las
desviaciones calculadas tras la estimacién de los datos ELV del sistema ternario

utilizando para ello los pardmetros de la tabla anterior.

Al igual que en el caso de mezclas con etanol, los mejores resultados se obtienen
con el sistema de 2-metoxietanol. Las razones residen en la diferencia de temperaturas de
ebullicion: mientras que en este caso el valor se encuentra proximo al del agua y el 1-
propanol, en el caso del etilenglicol la diferencia es méas elevada, complicando la
obtencion de datos experimentales. No obstante, las desviaciones en este sistema siguen
siendo razonablemente pequefias, tanto las de la correlacién como las de la estimacién, lo
que confirma la validez de los modelos de actividad para representar correctamente el

ELV de este sistema.
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Tabla 6.33 Desviaciones medias absolutas obtenidas a partir de la correlacion de datos ELV
para sistemas completamente miscibles formados por 1-propanol (1) + agua (2) + disolvente (3).

AADT?

Disolvente Sistema Modelo (K) AADy:* AADy,"
(Sistema binario) @)+ (@2 Wilson 0.08 0.0097 -
NRTL 0.22 0.0077 -
UNIQUAC 0.21 0.0073 -
2-metoxietanol 1) +(3) Wilson 0.06 0.0047 -
NRTL 0.06 0.0046 -
UNIQUAC 0.05 0.0044 -

2)+(3) Wilson 0.06 - 0.0087

NRTL 0.06 - 0.0077

UNIQUAC 0.16 - 0.0079

1)+ (2) + (3) Wilson 0.30 0.0079  0.0102

NRTL 0.30 0.0070  0.0077

UNIQUAC 1.05 0.0237  0.0223
Etilenglicol 1) +@3) Wilson 0.56 0.0059 -
NRTL 0.55 0.0061 -
UNIQUAC 0.57 0.0062 -

2+@3) Wilson 0.63 - 0.0050

NRTL 0.55 - 0.0049

UNIQUAC 0.49 - 0.0050

1) +(2) +(3) Wilson 0.65 0.0165 0.0216

NRTL 0.88 0.0157  0.0212

UNIQUAC 0.66 0.0213  0.0269

4Desviacion media absoluta de la temperatura: AADT = Z|Tcaie-Texpl/N
®Desviacion media absoluta de la composicion de la fase vapor: AADY; = Z|Yi caic-Yiexpl/N

Los resultados de las correlaciones de los sistemas parcialmente miscibles se
muestran en la Tabla 6.34. En esta ocasion las desviaciones se vuelven a mostrar de forma
separada en funcion de si los datos son del tipo ELV o ELLV, aun habiendo sido
correlacionados conjuntamente. De esta forma, es posible tener una idea acerca de como
el modelo estima el equilibrio tanto en la zona homogénea (que correspondera
mayoritariamente a la zona de trabajo de la columna de destilacion) como en la

heterogénea (el decantador del proceso).



Resultados y desarrollo - 185

Tabla 6.34 Desviaciones medias absolutas obtenidas a partir de la correlacion de datos ELV y
ELLV para sistemas parcialmente miscibles formados por 1-propanol (1) + agua (2) + disolvente

©F

AADTP fase organica fase acuosa
Modelo? AADy:¢ AADy, —E T
(K) yi Y2 AADxi® AADx? AADX: AADX

1-Propanol (1) + Agua (2) + Eter isopropilico (3)

NRTLE-Y 0.41 0.0145 0.0102
NRTLELLY 1.09 0.0062 0.0184 0.0109 0.0206 0.0028 0.0041
UNIQUACE-Y 0.60 0.0190 0.0128
UNIQUACE-EY  0.53 0.0054 0.152 0.0025 0.0037 0.0116 0.0224

1-Propanol (1) + Agua (2) + Acetato de propilo (3)

NRTLELY 0.29 0.0083 0.0118
NRTLE-Y 0.17 0.0075 0.0105 0.0128 0.0523 0.0007 0.0006
UNIQUACE-Y 0.37 0.0081 0.0124
UNIQUACE-YY  0.27 0.0058 0.0135 0.0006 0.0020 0.0146 0.0789

1-Propanol (1) + Agua (2) + Isobutanol (3)

NRTLEY 0.29 0.0081 0.0166
NRTLELLY 0.71 0.0139 0.0122 0.0065 0.0282 0.0187 0.1046
UNIQUACERY 0.44 0.0044 0.0175
UNIQUACE-YY  0.21 0.0118 0.0186 0.0062 0.0283 0.0204 0.1294

3el superindice indica la serie de datos

®Desviacion media absoluta de la temperatura: AADT = Z|Teaic-Texp|/N

°Desviacioén media absoluta de la composicion de la fase vapor: AADY; = Z|Vi calc-Yiexpl/N
dDesviacion media absoluta de composicion de la fase liquida: AADX; = Z|Xi catc-Xi expl/N

Una vez mas las desviaciones con valores mas altos corresponden a la fraccion
molar de agua en la fase acuosa. Mientras que en el sistema con éter isopropilico las
diferencias no son muy significativas, en el caso del isobutanol los valores se sitian por
encima del 0.1. Esto ultimo es consecuencia directa del intervalo tan limitado de
composiciones que abarca la curva binodal. Al tratarse de una region tan pequefia, los
modelos no son capaces de estimar con satisfaccion el equilibrio liquido-liquido. No
obstante, y dado el tamafio de la zona y la capacidad de los parametros para estimar
correctamente los aze6tropos del sistema, se ha optado por seguir utilizando los mismos
parametros. Sin embargo, esta circunstancia debe contemplarse de cara a la simulacion,
pues la estimacion del equilibrio liquido-liquido resulta crucial para el disefio del

decantador del proceso.
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6.2.4.3 Estimacion de azedtropos

La estimacion de los azeotropos resulta de vital importancia para la simulacion.
En este sentido, la Tabla 6.35 muestra los valores experimentales y calculados de los

distintos azeo6tropos para sistemas con etanol.

Tabla 6.35 Valores experimentales y teéricos de la composicién y temperatura de los aze6tropos

a 101.3 kPa, para los sistemas etanol (1) + agua (2) + disolvente (3).

Disolvente Componentes Modelo T (K) Z y4)
(1) +(2) Experimental*  351.21  0.893 0.107
Wilson 351.13  0.867 0.133
(Binario) NRTL 351.26  0.880 0.120
UNIQUAC 351.24 0.878 0.122
e-NRTL 350.99 0.874 0.126
(2) + (3) Experimental®  373.05 - 0.969

>-metoxietanol Wilson No estima el aze6tropo

NRTL 373.12 - 0.991
UNIQUAC 373.06 - 0.963

(1) +(3) Experimental®  337.30  0.300 -

NRTL 33745 0.317 -

UNIQUAC 337.16  0.315 -
(2) + (3) Experimental®  335.65 - 0.220
Eter isopropilico NRTL 335.01 - 0.211
UNIQUAC 334.97 - 0.210
1) +(2) +(3) Experimental®*  334.05 0.133 0.196
NRTL 334.04 0.128 0.193
UNIQUAC 334.00 0.125 0.192

(1) + (3) Experimental®  351.02  0.922 -

NRTL 351.25 0.899 -

UNIQUAC 351.11 0.878 -
(2) +(3) Experimental®  355.55 - 0.520
Acetato de propilo NRTL 356.14 - 0.524
UNIQUAC 356.13 - 0.520
1)+ () +(3) Experimental®*  350.82  0.607 0.227
NRTL 350.54 0.562 0.245
UNIQUAC 350.51 0.604 0.216
(2) + (3) Experimental”  364.60 - 0.763
Isobutanol NRTL 364.67 - 0.724
UNIQUAC 364.72 - 0.749

aKurihara y col. (1993); "Horsley (1973); °Ku y Tu (2006); “Verhoeye (1970); °Este trabajo; Ortega y col.
(2000); ¥Smirnova y Morachevski (1960); "Luyben (2008)
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A la vista de los resultados expuestos en la tabla anterior es posible afirmar que
los parametros realizan una estimacion satisfactoria de los azedtropos para los sistemas
con etanol. La Unica excepcion es el modelo de Wilson, incapaz de estimar el azedtropo
binario entre agua y 2-metoxietanol. Esto se debe a que la concentracion de dicho
azedtropo se encuentra muy préxima a la del agua pura (en torno al 97% molar), por lo
que pequefas desviaciones en la estimacion del ELV pueden conducir a pasar por alto

este azeotropo.

La Tabla 6.36 muestra las estimaciones para los sistemas con 1-propanol.
Conviene recordar que, dado que los pardmetros del par agua + 2-metoxietanol son los
mismos independientemente del alcohol, el valor calculado del aze6tropo binario es el

mismo que el mostrado en la tabla anterior, por lo que no se incluye en la siguiente tabla.

Tabla 6.36 Valores experimentales y tedricos de la composicion y temperatura de los azedtropos
a 101.3 kPa, para los sistemas 1-propanol (1) + agua (2) + disolvente (3).

Disolvente Componentes Modelo T (K) 41 2
@+ Experimental? 360.10 0.432 0.568
. Wilson 360.15 0.430 0.570

(Binario)

NRTL 360.50 0.420 0.580
UNIQUAC 360.52 0.422 0.578

@)+ @3 Experimental No existe azeotropo

UNIQUAC 34158 0.018 -
Eter isopropilico 2)+@3) Experimental®  335.65 - 0.220
NRTL 335.27 - 0.214
UNIQUAC 335.48 - 0.216

Q)+ 3 Experimental®  367.63 0.613 -

NRTL 368.12 0.572 -

UNIQUAC 368.30  0.580 -
(2) + (3) Experimental®  355.55 - 0.520
Acetato de propilo NRTL 356.40 - 0.531
UNIQUAC 356.20 - 0.526
1)+ () +(3) Experimental® 355.36  0.081 0.525
NRTL 355.92  0.105 0.516
UNIQUAC 355.69 0.113 0.510
(2) + (3) Experimental”  364.60 - 0.763
Isobutanol NRTL 362.76 - 0.661
UNIQUAC 362.39 - 0.623

aDemirel (1999); ® Verhoeye (1970); Ortega y col. (2000); Smirnova y Morachevski (1960); °Este trabajo;
fLuyben (2008)
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Al igual que en el caso de los sistemas con etanol los resultados muestran que las
estimaciones se aproximan bastante a los valores experimentales. La principal diferencia
se encuentra en el sistema con éter isopropilico, donde el modelo UNIQUAC predice un
azeotropo binario entre este compuesto y el 1-propanol cuando en realidad no existe. Por
lo tanto, para posteriores calculos relativos al citado sistema se descarta el uso del modelo
UNIQUAC.

6.2.4.4 Eleccidn del modelo termodindmico de composicién local

Los resultados obtenidos a lo largo de este apartado determinan qué modelo va a
ser empleado en posteriores calculos. Asi, los factores principales a tener en cuenta han
sido, en primer lugar, la capacidad para estimar correctamente los azeotropos. Despues,
y en aquellos sistemas con compuestos parcialmente miscibles, la estimacion de la curva
binodal. Por ultimo, las desviaciones entre los valores experimentales y calculados. La
Tabla 6.37 muestra, a modo resumen, la eleccion del modelo de composicion local para

cada uno de los sistemas estudiados en el presente trabajo de tesis doctoral.

Tabla 6.37 Modelo local de composicidn utilizado en la simulacién del ELV y ELLV para los
sistemas alcohol (1) + agua (2) + disolvente (3)

Alcohol Disolvente Modelo
2-metoxietanol NRTL
Etilenglicol Wilson
Glicerol NRTL
Etanol b -
Eter isopropilico NRTL
Acetato de propilo NRTL
Isobutanol UNIQUAC
2-metoxietanol NRTL
Etilenglicol Wilson
1-propanol Eter isopropilico NRTL
Acetato de propilo NRTL
Isobutanol NRTL

A tenor de lo expuesto en la tabla anterior, en la mayoria de los casos el modelo
seleccionado para realizar el disefio de los procesos de destilacion es el NRTL. Solamente
en dos casos se ha empleado otro modelo; uno es el modelo Wilson en los sistemas con
etilenglicol, donde los compuestos son totalmente miscibles y no existen aze6tropos

ternarios. El otro es UNIQUAC para el sistema con isobutanol y etanol.



7. Disenio del Proceso de Destilacion
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Una vez se dispone de los pardmetros de los modelos de composicién local y se
ha comprobado que éstos cumplen su funcion de estimar correctamente el equilibrio entre
las distintas fases el siguiente paso es realizar el disefio del proceso de destilacion con

cada uno de los disolventes propuestos.

En esta linea, en el presente capitulo se plantea en primer lugar la determinacién
de los mapas de curvas residuales, utilizando para su construccion los modelos de
composicion local seleccionados en el capitulo anterior. Después, y en funcién de la
topologia del mapa, se propone para cada sistema una secuencia de destilacion que
permita llevar a cabo la deshidratacion del alcohol. Dependiendo de las caracteristicas del
disolvente propuesto, el proceso de destilacion puede clasificarse como destilacion
extractiva o azeotropica. Por ltimo, se realiza un estudio preliminar en aquellas
secuencias clasificadas como procesos de destilacion extractiva para conocer la cantidad

minima de disolvente necesaria para la separacion.

7.1 Mapas de curvas residuales de los sistemas estudiados

La importancia de la secuencia de destilacion radica en la informacion que
proporciona acerca del tipo de proceso que va a llevarse a cabo (destilacion extractiva o
azeotropica) y el nimero de columnas con el que contara dicho proceso, dato relevante
para conocer la viabilidad del mismo. Sin embargo, y como paso previo, resulta
imprescindible la determinacion de los mapas de curvas residuales, pues permiten
establecer las regiones de destilacion con las que cuenta el sistema asi como conocer de
forma aproximada las composiciones de las corrientes destilado y residuo de las columnas
de destilacion. Ademas, como estos mapas también incluyen la curva binodal, también es
posible saber el nimero de fases en equilibrio. Por ello, las secuencias de destilacion
propuestas en este trabajo se han realizado en base a la informacidn extraida de los mapas

de curvas residuales.

El modelo de composicion local utilizado para determinar las curvas residuales y
los puntos azeotropicos en cada sistema es el especificado en la Tabla 6.37. En este
sentido, para la mayoria de sistemas se ha optado por el modelo NRTL a excepcion de
los sistemas con etilenglicol, isobutanol y [BMIM][NTf.], donde se ha optado por los
modelos de Wilson, UNIQUAC y NRTL-e, respectivamente.
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En cada mapa se han representado nueve o diez curvas residuales, dependiendo
del sistema. Ademas, en aquellos con miscibilidad parcial, se incluye una zona sombreada
que corresponde con la region heterogénea. Por lo demas, y a modo de descripcién
grafica, afladir que las curvas residuales se encuentran marcadas en azul, mientras que las

separatrices que delimitan las distintas regiones de destilacion lo estan en naranja.

7.1.1 Mapas de curvas residuales para sistemas con etanol

En primer lugar, la Figura 7.1 muestra el mapa de curvas residuales
correspondiente al sistema con 2-metoxietanol. Aunque en el diagrama no se aprecia con
claridad, existen dos regiones de destilacion, delimitadas por los dos aze6tropos binarios
del sistema. Sin embargo, el aze6tropo binario agua + 2-metoxietanol presenta una
composicion tan proxima a la del agua pura que como resultado una de las dos regiones
abarca un intervalo de composiciones minusculo, quedando ocupado la mayor parte del

diagrama por una sola region.
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Figura 7.1 Mapa de curvas residuales a 101.3 kPa para el sistema etanol + agua + 2-metoxietanol
obtenido con el modelo NRTL

El nodo inestable del sistema es el aze6tropo etanol + agua, mientras que como
nodos estables se encuentran, dependiendo de la region de destilacién, el vértice

correspondiente al disolvente o al agua. Los puntos sillas son el aze6tropo agua + 2-
metoxietanol y el vertice del etanol puro.
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De acuerdo a Laroche y col. (1991), en aquellos sistemas completamente
miscibles done el vértice del componente a separar es un punto silla se puede plantear un
proceso de destilacion extractiva. Por lo tanto, en esta ocasion la separacion con 2-
metoxietanol seria mediante destilacion extractiva. Otra de las caracteristicas de este
sistema es que de acuerdo a la forma de sus curvas residuales no existe inversion de la
volatilidad relativa de etanol y agua, por lo que el proceso de destilacion extractiva
seguiria la secuencia clasica, obteniéndose etanol como destilado de la columna

extractiva.

El mapa de curvas residuales del sistema con etilenglicol se muestra en la Figura
7.2. Se observa como, a diferencia de la figura anterior, solamente existe una regién de
destilacion. Por lo tanto, el sistema cuenta con un unico nodo estable, que corresponde al
vértice de etilenglicol puro, el punto con la temperatura mas alta del sistema. En el otro
extremo se encuentra el nodo inestable del sistema, que corresponde al azedtropo binario
etanol + agua. Los otros vértices del diagrama triangular (etanol y agua) son puntos sillas,
por lo que nuevamente es posible plantear un proceso de destilacion extractiva. Ademas,
la forma de las curvas residuales indica que en este caso tampoco existe inversion de la
volatilidad relativa, por lo que la secuencia de destilacion seguiria las pautas del proceso

clasico, obteniéndose etanol en la columna extractiva.
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Figura 7.2 Mapa de curvas residuales a 101.3 kPa para el sistema etanol + agua + etilenglicol
obtenido con el modelo de Wilson
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La Figura 7.3 corresponde al mapa de curvas residuales del sistema con glicerol.
A juzgar por la topologia del mismo, el mapa posee las mismas caracteristicas que las del
sistema con etilenglicol. Estas son: el aze6tropo etanol + agua como nodo inestable y el
vértice de disolvente (que en este caso sera glicerol) como nodo estable, siendo el resto
de vertices (etanol y agua) puntos silla. Por lo tanto, la deshidratacién con glicerol se

puede llevar a cabo mediante un proceso de destilacion extractiva.

Por otro lado, las curvas residuales del mapa de la Figura 7.3 poseen una
orientacion similar a la que presentaban las curvas de los dos sistemas anteriores. Asi
pues, es posible afirmar que en este caso tampoco existe inversion de la volatilidad
relativa. Esto se traduce, al igual que en los dos sistemas anteriores, en un proceso de

destilacién extractiva clasico.
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Figura 7.3 Mapa de curvas residuales a 101.3 kPa para el sistema etanol + agua + glicerol
obtenido con el modelo NRTL

El siguiente sistema a analizar estd formado por etanol, agua y éter isopropilico,
cuyo mapa de curvas residuales se representa en la Figura 7.4. A diferencia de los tres
sistemas analizados hasta el momento, en esta ocasion el disolvente no es miscible en
todo el intervalo de composiciones, por lo que en el mapa de curvas residuales existira
una zona donde se encuentren en equilibrio dos fases liquidas, ademas de la ya consabida

fase vapor.
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Figura 7.4 Mapa de curvas residuales a 101.3 kPa para el sistema etanol + agua + éter isopropilico
obtenido con el modelo NRTL

El sistema presenta un azeo6tropo ternario heterogéneo que, junto a los otros tres
azeotropos binarios (todos ellos puntos silla), divide el diagrama en tres regiones de
destilacion. Ademas, al ser este azedtropo heterogéneo el punto de menor temperatura de
ebullicidn del sistema, se trata del nodo inestable, desde donde parten todas las curvas
residuales del mapa. Estas curvas, dependiendo de la region en la que se encuentren,
finalizaran en uno de los tres vértices del diagrama, que corresponden a los nodos estables
del sistema. Aungue en un principio estas regiones no pueden traspasarse mediante
destilacion convencional, si es posible hacerlo utilizando la coexistencia de las dos fases
liquidas. Por lo tanto, es posible llevar a cabo la separacion mediante un proceso de

destilacion azeotropica heterogénea.

El siguiente compuesto es el acetato de propilo, que al igual que en el sistema
anterior también es un disolvente parcialmente miscible con el agua. Ademaés, y de
acuerdo a los resultados experimentales, la adicion de acetato de propilo propicia la
aparicion de un aze6tropo ternario, aunque en esta ocasion la composicién del mismo se
encuentro dentro del intervalo de composiciones miscible, por lo que se trata de un
azeGtropo homogéneo. EI mapa de curvas residuales de este sistema se muestra en la

Figura 7.5.
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Figura 7.5 Mapa de curvas residuales a 101.3 kPa para el sistema etanol + agua + acetato de
propilo obtenido con el modelo NRTL.

En esta ocasion el azedtropo ternario también es el punto de menor temperatura
de ebullicion del sistema ternario, condicion que le confiere ser el nodo inestable del
sistema. Como consecuencia, cualquier columna de destilacion tendrd una corriente
destilado con una composicion proxima a la del azeotropo ternario, independientemente
de la region del sistema en la que se encuentra la corriente alimento. Desgraciadamente,
esto imposibilita la separacion mediante destilacion azeotropica, pues al tratarse de un
azeotropo homogéneo no es posible separar esta corriente por decantacién. Ademas,
tampoco tiene sentido plantear un proceso de destilacion extractiva, pues siempre habria
una corriente imposible de separar. Debido a esto, el acetato de propilo se descarta como
disolvente en la separacién de mezclas formadas por etanol y agua. En este sentido, en el
proximo apartado no se planteara la secuencia de destilacion correspondiente a la
separacion de la mezcla etanol + agua utilizando acetato de propilo.

La Figura 7.6 muestra el mapa de curvas residuales del sistema con isobutanol. Si
se compara la curva binodal que se expone en dicha figura con la experimental (mostrada
en la Figura 6.10), es posible observar como la region heterogénea de la Figura 7.6
estimada con UNIQUAC abarca un intervalo de composiciones mayor que la

experimental.
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Estas desviaciones son consecuencia de la limitacion de los modelos de actividad
a la hora de estimar satisfactoriamente y de forma conjunta los datos de la zona
homogénea y una curva binodal de tamafio limitado. Por lo tanto, cuando se simulen los
procesos con isobutanol, serd necesario tener en cuenta este factor y corregirlo, pues la
forma de las lineas de union entre las fases liquidas en equilibrio resulta determinante a

la hora de disefiar el decantador.
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Figura 7.6 Mapa de curvas residuales a 101.3 kPa para el sistema etanol + agua + isobutanol
obtenido con el modelo UNIQUAC.

A tenor de la figura anterior, el mapa del sistema con isobutanol se encuentra
divido en dos regiones de destilacién, delimitadas por los dos azeo6tropos binarios que
existen. El azeo6tropo etanol + agua, que posee la menor temperatura de ebullicion del
sistema ternario, es el nodo inestable, mientras que el azedtropo agua + isobutanol es un
punto silla, al igual que el vértice de etanol puro. Esta ultima condicion, que impide
plantear un proceso de destilacion azeotropica, si permite llevar a cabo la deshidratacion
de etanol mediante un proceso de destilacion extractiva. Como nodos estables del sistema
quedan, dependiendo de la region, los vértices correspondientes al agua y al isobutanol.
Otra de las caracteristicas destacables del sistema es la forma que adoptan las curvas
residuales. Por una parte, la forma que adoptan las mismas a bajas concentraciones de

isobutanol no indica inversion de la volatilidad de los compuestos a separar.
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Sin embargo, esta situacion cambia a medida que aumenta la concentracion de
disolvente, pues las curvas residuales de esta zona presentan un punto de inflexion. Por
lo tanto, es posible afirmar que el isobutanol invertira la volatilidad de los compuestos a
separar en funcion de la concentracion del mismo. Este comportamiento tiene una
influencia directa en la secuencia de separacion del proceso, que variara dependiendo de

la cantidad de isobutanol afiadido.

Por ultimo, la Figura 7.7 muestra el mapa de curvas residuales para el sistema
formado por la mezcla a separar mas el liquido i6nico, [BMIM][NTfz]. Dado que este
compuesto no se encuentra presente en la fase vapor, nunca formara parte de un
azeotropo, por lo que un sistema con liquido i6nico siempre tendrd una Unica regién de
destilacion
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Figura 7.7 Mapa de curvas residuales a 101.3 kPa para el sistema etanol + agua + [BMIM][NTT]
obtenido con el modelo NRTL electrolito.

En este caso en concreto, el nodo inestable es el azeotropo etanol + agua, mientras
que el nodo estable es el vertice correspondiente al liquido ionico. Esto deja al resto de
vértices de componente puro (agua y etanol) como puntos silla, por lo que la separacién
se podria llevar a cabo mediante un proceso de destilacion extractiva. Sin embargo, y de
cara a postular la secuencia de destilacion, hay que tener presente que, a tenor de la forma
que adoptan las curvas residuales, en esta ocasion si se produce inversion de la volatilidad

relativa entre etanol y agua.
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7.1.2 Mapas de curvas residuales para sistemas con 1-propanol

Al igual que en el caso del etanol, las secuencias de destilacion para los sistemas
con 1-propanol también se han determinado en base a los mapas de curvas residuales. El

primero de ellos, mostrado en la Figura 7.8, corresponde al sistema con 2-metoxietanol.
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Figura 7.8 Mapa de curvas residuales a 101.3 kPa para el sistema 1-propanol + agua + 2-
metoxietanol obtenido con el modelo NRTL

El mapa de curvas residuales posee dos regiones de destilacion, definidas por los
dos azebtropos del sistema. De acuerdo a la forma de las curvas residuales, el disolvente
invierte la volatilidad relativa entre agua y 1-propanol. Esto implica un cambio de la
secuencia de destilacion respecto a la del sistema con etanol, agua y 2-metoxietanol.
Respecto a los puntos singulares del sistema, el nodo inestable es el azedtropo 1-propanol
+ agua, mientras que como nodos estables estdn los vértices de componente puro
correspondientes al disolvente y agua, dependiendo de la region. Por ultimo, los puntos
sillas son el azeotropo agua + 2-metoxietanol y el vértice del etanol puro. Asi pues, en
este caso también es posible proponer un proceso de destilacion extractiva para llevar a
cabo la separacién de los componentes de la mezcla inicial, aunque en esta ocasion el

orden de obtencion de los productos seré diferente al del sistema con etanol.
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La Figura 7.9 muestra el mapa de curvas residuales del sistema con etilenglicol.
El mapa se compone de una Unica region de destilacion donde el aze6tropo etanol + agua
es el nodo inestable y el vértice del disolvente puro el nodo estable, quedando el resto de
veértices del diagrama como puntos sillas. Ademas, en esta ocasion no se aprecia inversion
de la volatilidad relativa, por lo que se puede plantear un proceso de destilacion extractiva

similar al del caso del sistema con etanol.

Agua
(373.15K)

1.0

0.0
Etilenglicol
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
(47027 K) g 1-Propanol

(369.97 K)

Figura 7.9 Mapa de curvas residuales a 101.3 kPa para el sistema 1-propanol + agua + etilenglicol
obtenido con el modelo de Wilson

Las diferencias con los mapas de curvas residuales del subapartado anterior (los
de los sistemas con etanol) llegan a la hora de evaluar los sistemas con compuestos
parcialmente miscibles. En este sentido, la Figura 7.10 muestra el mapa de curvas
residuales correspondiente al sistema con éter isopropilico. De acuerdo al mismo, el
sistema no presenta azeo6tropo ternario, por lo que el diagrama de composiciones queda
dividido en dos regiones de destilacion, cuyos limites vienen definidos por los dos
azedtropos binarios del sistema, formados por agua mas 1-propanol o éter isopropilico.
Este ultimo azeotropo es de naturaleza heterogénea y el punto con la menor temperatura
de ebullicién del sistema ternario, lo que le convierte en el nodo inestable del sistema.
Como nodos estables se encuentran los vertices correspondientes al agua y al 1-propanol,
por lo que es posible llevar a cabo la separacion de ambos compuestos mediante un

proceso de destilacion azeotropica.
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Figura 7.10 Mapa de curvas residuales a 101.3 kPa para el sistema 1-propanol + agua + éter
isopropilico obtenido con el modelo NRTL

Por lo que respecta al sistema con acetato de propilo, mostrado en la Figura 7.11,
en este caso si existe un aze6tropo ternario heterogéneo, que sera el nodo inestable del
mapa de curvas residuales al ser el punto de menor temperatura del sistema. Esto permite

llevar cabo la deshidratacion del 1-propanol mediante un proceso de destilacion

azeotrdpica, al igual que en el caso anterior.
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Figura 7.11 Mapa de curvas residuales a 101.3 kPa para el sistema 1-propanol + agua + acetato
de propilo obtenido con el modelo NRTL
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Ademas, en el sistema existen otros tres azedtropos binarios, todos ellos puntos
silla, que dividen el mapa de curvas residuales en tres regiones de destilacion. Cada una
de estas regiones de destilacién tiene como nodo estable a uno de los vértices del
diagrama, por lo el 1-propanol se obtendra a traves de la corriente residuo de la columna
de destilacion, siempre y cuando el alimento de dicha columna se encuentre en la regién

de destilacién adecuada.

Por altimo, queda por resefiar el sistema con isobutanol, cuyo mapa de curvas
residuales se expone en la Figura 7.12. Asi, el sistema cuenta con dos aze6tropos binarios
que dividen el mapa en dos regiones de destilacion. En esta ocasion, los puntos singulares
del sistema si coinciden con los correspondientes del sistema con etanol: el azedtropo
binario 1-propanol + agua como nodo inestable y los vértices de isobutanol y agua como
nodos estables. Los puntos sillas son el azeo6tropo isobutanol + agua y el vértice

correspondiente al 1-propanol puro.
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Figura 7.12 Mapa de curvas residuales a 101.3 kPa para el sistema 1-propanol + agua +
isobutanol obtenido con el modelo NRTL

Ademas de estas similitudes, en este sistema la superficie que ocupa en el
diagrama ternario la curva binodal estimada también es mayor que la experimental
(representada en la Figura 6.20). Las razones son las mismas que las esgrimidas
anteriormente: los modelos de actividad tienen dificultades a la hora de estimar
conjuntamente los datos ELV y los datos ELLV de la curva binodal cuando ésta abarca

un intervalo de composiciones muy limitado.
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La principal diferencia con respecto al sistema con etanol se observa en la forma
de las curvas residuales que se aproximan al vértice de 1-propanol, que indica inversion
de la volatilidad entre los compuestos que forman la mezcla a separar para todo el
intervalo de composiciones del sistema (en el sistema con etanol la inversion solamente
se produce a altas concentraciones de isobutanol). En cualquier caso, y dado que el
azedtropo heterogéneo no posee la menor temperatura del sistema, la secuencia de
destilacion planteada estd mas proxima a un proceso de destilacion extractiva que a un

proceso de destilacion azeotrdpica.

7.2 Secuencias de destilacion

Una vez se dispone de todos los mapas de curvas residuales ya es posible, en base
a la informacion obtenida de los mismos, plantear las secuencias de destilacion para cada
uno de los disolventes propuestos. Sin embargo, antes de proponer la secuencia de
destilacién es imprescindible definir la composicion de la mezcla inicial, especialmente
en los sistemas con mas de una region de destilacion, pues dependiendo de la region en
la que se encuentre la corriente inicial seran distintas las condiciones de operacion y por
ende los productos que se obtendréan en las corrientes destilado y residuo de la columna
de destilacion.

En el presente trabajo se considera que las dos mezclas objeto de estudio
provienen de la fermentacién de biomasa. Normalmente, el bioetanol que se obtiene
mediante este proceso es una mezcla compuesta por el propio alcohol méas agua, con una
concentracion de etanol alrededor del 12% en peso (Ni y col., 2007). Después, este
bioetanol se somete a un proceso de destilacion convencional para aumentar su contenido
de etanol hasta aproximadamente el 80% molar, cerca de la composicién azeotropica.
Esta operacion se lleva a cabo en la llamada columna de preconcentracién. Es a partir de
este punto donde, debido a la presencia del azedtropo, se requiere de otras técnicas de
separacion que completen la deshidratacion del etanol. Teniendo en cuenta esto, en el
presente trabajo se ha decidido tomar como valor de la composicion inicial de la mezcla
a separar el correspondiente a la corriente saliente de la mencionada columna de
preconcentracion. Asi, la mezcla inicial de etanol a separar tiene una concentracion de

alcohol del 80% molar.



204 - Seleccion de entrainers de bajo impacto ambiental

De forma similar, el 1-propanol que se obtiene mediante los procesos de
fermentacion también posee una composicién baja de alcohol, por lo que nuevamente se
vuelve a hacer uso de una columna de preconcentracion para aumentar su contenido en
1-propanol hasta cerca del punto azeotrdpico. La principal diferencia es que en esta
ocasion la composicion de la mezcla inicial tendrd un 35% molar de 1-propanol, pues el
azed6tropo 1-propanol + agua aparece a concentraciones mas bajas de alcohol, en torno al

43% molar de 1-propanol.

7.2.1 Secuencias de destilacion para sistemas con etanol

La Figura 7.13 muestra el diagrama de flujo del proceso de destilacion extractiva,
propuesto en funcién de la topologia del mapa de curvas residuales de la Figura 7.1. Las
conclusiones extraidas del andlisis del citado mapa fueron que la separacion se puede
llevar a cabo mediante un proceso de destilacion extractiva y que no existe inversion de

la volatilidad relativa de los componentes de la mezcla inicial.
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(99% molar)
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|
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Columna de Columna de
extraccion recuperacion

Figura 7.13 Diagrama de flujo del proceso de deshidratacion de etanol mediante destilacion
extractiva con 2-metoxietanol

La secuencia empieza con una primera columna de destilacion (conocida con el
nombre de columna extractiva) donde se obtiene etanol como destilado y una mezcla
formada por agua y 2-metoxietanol como residuo. Esta Gltima corriente es el alimento de
una segunda columna de destilacién (conocida como columna de recuperacion de

disolvente).
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En el proceso clasico de la destilacion extractiva, en esta segunda columna se lleva
a cabo la separacion completa del disolvente y agua. La diferencia en este caso viene dada
por la presencia del azeo6tropo entre el agua y el 2-metoxietanol, que hace imposible
separar completamente ambos compuestos, obteniéndose una corriente residuo formada
unicamente por 2-metoxietanol y una corriente destilado con una composicion cercana a
la azeotrdpica. Sin embargo, la composicion de este aze6tropo es lo suficientemente
elevada en agua (Xagua = 0.99) como para dar por valida la separacion y no perder una
cantidad significativa de disolvente. La corriente residuo de la columna de recuperacion
de disolvente se recircula hacia la primera columna. A esta Gltima corriente se le afiade

otra de disolvente fresco con el objeto de suplir las pérdidas de disolvente.

Anteriormente se comprobd que los mapas de curvas residuales de los sistemas
con etilenglicol y glicerol (Figuras 7.2 y 7.3, respectivamente) presentaban caracteristicas
semejantes. Por lo tanto, es posible plantear una secuencia de destilacién comdn para
ambos disolventes, representada en la Figura 7.14. Evidentemente, esto no implica que
ambos procesos sean idénticos: las propiedades de cada disolvente son lo suficientemente
distintas entre si para que las dimensiones de los equipos y las caracteristicas de los

mismos sean completamente diferentes en cada proceso.

disolvente
fresco

etanol I agua

—
etanol + agua

disolvente

Columna de Columna de
extraccion recuperacion

Figura 7.14 Diagrama de flujo del proceso de deshidratacion de etanol mediante destilacién
extractiva con etilenglicol o glicerol
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La secuencia de destilacion representada en la figura anterior tampoco difiere
mucho de la planteada en el sistema de 2-metoxietanol: una primera columna donde se
obtiene etanol como corriente destilado y una segunda columna donde se separan el agua
y el disolvente. Sin embargo, en estos sistemas la separacién en la columna de
recuperacion de disolvente si es completa, pues no existe ningin azeo6tropo binario entre
los compuestos de la corriente alimento. Ademas, los procesos con etilenglicol y glicerol
presentan otra ventaja respecto al de 2-metoxietanol y es que, al tener ambos compuestos
uno valores de la temperatura de ebullicion mucho mayores que el del agua, la separacion

en esta segunda columna requiere muy pocas etapas teoricas.

El siguiente sistema a analizar es el formado con éter isopropilico, cuyo mapa de
curvas residuales (Figura 7.4) se componia de tres regiones de destilacion imposibles de
atravesar para las curvas residuales. En este caso, la corriente inicial se encuentra en la
region mas grande del diagrama, que tiene como nodo estable al vértice de agua pura. No
obstante, es posible situarse en la region donde el vértice de etanol es el nodo estable si a
la corriente inicial se le afiade la cantidad adecuada de una mezcla rica en éter
isopropilico. Esto se aprecia de forma mas clara en el diagrama ternario de la Figura 7.15,
donde se han representado las lineas de los balances de materias para las dos columnas
de destilacion del proceso, asi como la linea de union correspondiente a las dos fases

liquidas en equilibrio de la primera corriente destilado.

Agua
(373.15K)
0.0

mezcla inical
0.2

0.8
7 alimento

columna azeotropica
g

-~

O o
=
-
_____
-
1.0 ——
=g 0.0

0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0 Etanol
(350.91 K)

Fter isopropilico
(341.49 K)
Figura 7.15 Lineas del balance de materia del proceso de deshidratacion de etanol mediante
destilacion azeotrdpica con éter isopropilico: == = — columna azeotropica; == == == columna
de purificacion de agua; linea de unién. Curva binodal calculada con NRTL: == mm =,
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A partir de aqui, una de las posibles secuencias de destilacion seria la siguiente:
una primera columna, conocida con el nombre de columna azeotrdpica, cuyo alimento
sea la mezcla a separar y una corriente rica en éter isopropilico. El residuo de esta columna
es una corriente de etanol con un alto grado de pureza mientras que el destilado es una
corriente heterogénea con una composicion cercana a la del azedtropo ternario y con una
concentracion muy elevada en éter isopropilico (ambas corrientes estan marcadas por
circulos azules en la Figura 7.15). Dado que el destilado tiene dos fases liquidas, es
posible su separacién mediante decantacion, quedando la parte organica (que de acuerdo
a la Figura 7.15 estara presente en mayor proporcion) como el reflujo de la columna

azeotropica.

La fase acuosa de esta corriente se somete a destilacion en una segunda columna,
conocida como columna de purificacion de agua, y cuyo balance de materia esta marcado
en rojo en la Figura 7.15. Aqui la corriente residuo es agua y el destilado una corriente
formada principalmente por etanol y éter isopropilico, aunque con un caudal
practicamente insignificante. Esta corriente se recircula hacia la primera columna, pero
debido a su caudal tan pequefio su influencia sobre las condiciones de operacion de la
columna azeotrépica es practicamente nula. La Figura 7.16 muestra el diagrama de flujo

para este proceso.

Eter isopropilico
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fase YU T Y L
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etanol agua
\H_@RI ” T 7 —

Columna Columna de
azeotrdpica purificacion

Figura 7.16 Diagrama de flujo del proceso de deshidratacion de etanol mediante destilacién
azeotropica con éter isopropilico
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Anteriormente ya se ha comentado que el acetato de propilo se descartaba como
disolvente debido al azeo6tropo ternario homogéneo que formaba con etanol y agua. La
razon es que este azedtropo es el punto de menor temperatura del sistema, siendo por
tanto el nodo inestable que hace que todas las corrientes sometidas a destilacion tengan
como destilado una corriente con una composicion cercana a la azeotropica. El problema
es que esta corriente es homogeénea, por lo que no se puede separar mediante decantacién
porque solamente presenta una fase liquida. Ademas, su composicién también impide
utilizarla como reflujo de la columna azeotropica, pues al mezclarse con el alimento la
corriente resultante se sitta fuera de la region de destilacion de interés. Todos estos
motivos hacen del acetato de propilo un disolvente incapaz de llevar a cabo la separacion

de etanol y agua.

El siguiente compuesto analizado es el isobutanol, cuyo mapa de curvas residuales
se mostrd en la Figura 7.6. De acuerdo al mismo, la corriente a separar se encuentra fuera
de la region del vértice de etanol, aunque muy pegada a la separatriz que delimita ambas
regiones. Por lo tanto, es necesario afiadir isobutanol para situarse en la region de interés,
como se muestra en la Figura 7.17, donde se han representado las lineas del balance de
materia de las dos columnas de destilacion que aparecen en la secuencia de destilacion

planteada.

Agua
(373.15K)
0.0

0.8 \ mezcla inicial
0.2

alimento

/] columnaextractiva
1.0 /7 ~
Isobutanol
(380.81 K) ’

=03 0.0
0.2 04 0.6 08 1.0 Etanol
(351.36 K)

Figura 7.17 Lineas del balance de materia del proceso de deshidratacion de etanol mediante
destilacion extractiva con isobutanol; = — — columna extractiva; == == == columna de
recuperacion de disolvente; linea de unién. Curva binodal calculada con UNIQUAC: =
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De esta forma, con la adicion de isobutanol se consigue traspasar la separatriz que
divide en dos el mapa de curvas residuales, quedando la corriente resultante en la regién
donde el vértice de etanol es un punto silla, y el vértice de disolvente (isobutanol en este
caso) el nodo estable del sistema, de forma analoga a los casos del 2-metoxietanol,

etilenglicol o glicerol.

La forma de las curvas residuales representadas en la Figura 7.6 indica que, a
elevadas concentraciones de isobutanol, éste es capaz de invertir la volatilidad de los
compuestos a separar. Asi pues, la secuencia de destilacion dependera de la cantidad
afiadida del mismo. En este sentido, y siguiendo los postulados de la Quimica Sostenible,
en el presente trabajo se ha optado por utilizar siempre la cantidad minima de disolvente.

Por lo tanto, para desarrollar la secuencia de destilacién representada en la Figura
7.18 se ha considerado que se utiliza una cantidad lo suficientemente moderada de
isobutanol como para que no exista inversion de la volatilidad relativa. Dado que en el
proximo apartado se realizaran una serie de célculos para determinar la cantidad de
disolvente requerida, sera posible conocer si el proceso planteado aqui es fisicamente
factible. De no ser asi, la secuencia de destilacion se replantearia, teniendo ahora en
cuenta que las composiciones de las corrientes de salida de cada columna serian

diferentes.

isobutanol
fresco

Decantador
agua

etanol F——- )
(a tratamiento)

A 4

—)
etanol + agua

\./ isobutanol
Columna de Columna de
extraccion recuperacion

Figura 7.18 Diagrama de flujo del proceso de deshidratacion de etanol mediante destilacion
extractiva con isobutanol
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Asi pues, la secuencia de destilacion, representada en la Figura 7.18, es similar a
la planteada en los procesos de destilacion extractiva, obteniéndose etanol como destilado
de la columna extractiva y una corriente formada por agua e isobutanol como corriente
residuo. Sin embargo, a partir de aqui existen diferencias importantes con los procesos
con 2-metoxietanol (Figura 7.13) y etilenglicol o glicerol (Figura 7.14), pues en este caso
el azeotropo binario que forman agua e isobutanol impide una separacion completa de
estos dos compuestos. Debido a esto, la corriente destilado de la columna de recuperacién
de disolvente no es agua pura, sino que es una mezcla cuya composicion se encuentra
préxima a la azeotrdpica, cerca del 60% molar en agua (marcada por un punto rojo en la
Figura 7.17). No obstante, este aze6tropo es heterogéneo, por lo que esta Gltima corriente
se puede separar mediante decantacion, obteniéndose una corriente organica que se utiliza
como reflujo de la corriente de recuperacion y otra corriente cuya composicion es rica en
agua, aunque debe enviarse a tratamiento con el fin de purificarla. Por otra parte, la
corriente residuo de la columna de recuperacion de disolvente estd formada por
isobutanol, por lo que se recircula hacia la columna extractiva. Ademas, y con el objeto
de suplir las posibles pérdidas de disolventes, a esta corriente se le afiade otra de
isobutanol fresco.

Por ultimo, se plantea el proceso de separacion del sistema formado por etanol,
agua y el liquido iénico [BMIM][NTTf2], cuya secuencia de destilacion se muestra en la
Figura 7.19. En este sentido, y dado que el liquido i6nico no se encuentra presente en la
fase vapor y ademas invierte la volatilidad relativa entre etanol y agua, en la columna
extractiva se obtiene agua como corriente destilado. Por otra parte, la corriente residuo
estd formada por etanol y liquido iénico. Esta corriente es el alimento de la columna de
recuperacion de disolvente, donde se obtiene etanol como corriente destilado y
[BMIM][NTf2] como corriente residuo, la cual se recircula hacia la columna extractiva,
minimizando de esta forma las pérdidas de disolvente. Aun asi, a esta corriente se le afiade
otra formada enteramente por liquido i6nico para suplir las posibles pérdidas de

disolvente.

Una de las principales ventajas de utilizar un liquido i6nico como disolvente es
que debido a su particular naturaleza la columna de recuperacion de disolvente requiere
muy pocas etapas tedricas, minimizando de esta forma los costes relacionados con el
inmovilizado del proceso, ademas del ahorro en los costes de operacion que supone

trabajar con razones de reflujo y caudales pequefios.
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Figura 7.19 Diagrama de flujo del proceso de deshidratacién de etanol mediante destilacién
extractiva con [BMIM][NTT]

Tal y como se ha podido comprobar a lo largo de este apartado, las secuencias de
destilacién varian dependiendo del compuesto que actle como disolvente. Sin embargo,
si es posible hacer una distincién entre el éter isopropilico, el cual es participe de un
proceso de destilacidén azeotrdpica y el resto de compuestos (a excepcion del acetato de
propilo, descartado), cuyas secuencias de destilacion tienen como factor comdn a la

columna extractiva.

7.2.2 Secuencias de destilacion para sistemas con 1-propanol

El primer compuesto propuesto es el 2-metoxietanol, cuya secuencia de
destilacion se muestra en la Figura 7.20. EI mapa de curvas residuales, aunque muy
similar al del sistema con etanol, posee una diferencia en la forma de las curvas residuales
que indican una inversion de la volatilidad entre los compuestos de la mezcla original.
Debido a esto, la corriente destilado de la columna extractiva tiene una composicion
cercana al azedtropo agua + 2-metoxietanol (un 99% molar de agua), mientras que el 1-
propanol abandona la columna junto al 2-metoxietanol por medio de la corriente residuo.
La concentracién tan alta en agua que posee la corriente destilado hace que no sea
necesario ningun tratamiento posterior, y que las pérdidas de 2-metoxietanol no sean

significativas.



212 - Seleccidn de entrainers de bajo impacto ambiental

2-metoxietanol
fresco

Y

Agua 1-propanol
(99% molar)

1-propanol + agua

N
g

@ 2-metoxietanol

Columna de Columna de
extraccion recuperacion

Figura 7.20 Diagrama de flujo del proceso de deshidratacién de 1-propanol mediante destilacién
extractiva con 2-metoxietanol

Asi, es en la columna de recuperacién de disolvente donde se obtiene 1-propanol
como corriente destilado, mientras que el disolvente se obtiene como residuo. Esta
corriente se recircula posteriormente hacia la columna extractiva. Ademas, y aunque la
recuperacion de disolvente es muy elevada, el proceso incluye una corriente de 2-

metoxietanol fresco para suplir las pérdidas de disolvente.

En el caso del etilenglicol el mapa de curvas residuales si es idéntico a su
homonimo del sistema con etanol: una Gnica regién de destilacién y sin inversion en la
volatilidad relativa de los compuestos de la mezcla a separar. Por lo tanto, la secuencia
de destilacion, mostrada en la Figura 7.21, sera muy similar a la descrita en el apartado
del etanol (Figura 7.14).

Asi, en la primera columna de la secuencia (columna extractiva) se obtiene 1-
propanol como destilado y una corriente formada por agua y etilenglicol como residuo.
Esta corriente es el alimento de la segunda columna de destilacién, donde practicamente
todo el disolvente utilizado en el proceso se recupera como corriente residuo para después
recircularlo hacia la columna extractiva. A esta corriente se le afiade otra formada
unicamente por etilenglicol para paliar las pérdidas de disolvente. Como destilado de la
columna de recuperacion se obtiene una corriente formada por agua pura, pues en esta

ocasion no existe un azeotropo binario entre el agua y el disolvente.
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Figura 7.21 Diagrama de flujo del proceso de deshidratacion de 1-propanol mediante destilacion
extractiva con etilenglicol

El siguiente sistema est& formado por 1-propanol, agua y éter isopropilico, cuyas
lineas del balance de materia se muestran sobre el diagrama ternario de composiciones de
la Figura 7.22. Aungue no existe ningun azeotropo ternario, el agua y éter isopropilico si
forman un azedtropo binario heterogéneo que posee la menor temperatura del sistema
ternario. Esta condicion permite llevar a cabo la separacion de los componentes de la

mezcla original mediante un proceso de destilacion azeotropica.

La Figura 7.23 muestra la secuencia de destilacion del proceso. En primer lugar,
y antes de llevar a cabo la destilacion, se mezcla la corriente a separar y una corriente
recirculada rica en éter isopropilico. Ademas, y con el fin de reponer la cantidad de
disolvente que se pierde en el proceso, también se afiade una corriente de éter isopropilico
fresco. La unidn de estas tres corrientes resulta en una mezcla heterogénea, por lo que se
puede separar mediante decantacion. La forma y composicion de las lineas de union de
este sistema hacen que la corriente acuosa que se obtiene tras la decantacion tenga un alto
contenido de agua, cercano al 98%molar, tal y como muestra el diagrama ternario de la
Figura 7.22. Esto posibilita que se puede prescindir de la columna de purificacion de agua,
que si estaba presente en la secuencia de destilacion del sistema formado por etanol, agua

y éter isopropilico descrito en el subapartado anterior.
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Figura 7.22 Lineas del balance de materia del proceso de deshidratacion de 1-propanol mediante
destilacion azeotrépica con éter isopropilico: == = = columna azeotrépica; == - = - — linea de
union. Curva binodal calculada con NRTL: == mm e,

El alimento de la columna azeotrdpica es la corriente organica procedente del
decantador, formada principalmente por 1-propanol y, en mayor proporcion, éter
isopropilico, con una composicion que queda dentro de la region de destilacion donde el
nodo estable es el vertice de 1-propanol puro. Esto permite obtener mediante destilacion
una corriente residuo compuesta practicamente por 1-propanol y un destilado con una

composicidn rica en éter isopropilico, que se recircula al decantador inicial.

éter isopropilico fresco

|
1-propanol + agua

14

Decantador

§ 1-propanol

Columna
azeotroépica

Figura 7.23 Diagrama de flujo del proceso de deshidratacién de 1-propanol mediante destilacién
azeotropica con éter isopropilico
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El siguiente sistema analizado es el formado por 1-propanol, agua y acetato de
propilo. En este sentido, la Figura 7.24 muestra la representacion de los balances de
materia que forman parte de la secuencia de destilacion con este disolvente. Al igual que
el sistema anterior, el sistema con acetato de propilo presenta un aze6tropo heterogéneo
que permite realizar la separacion de 1-propanol y agua utilizando una Unica columna de
destilacion, como puede apreciarse en las lineas de balance de materia representados en

la citada figura.
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Figura 7.24 Lineas del balance de materia del proceso de deshidratacion de 1-propanol mediante
destilacion azeotropica con acetato de propilo: == — — columna azeotrépica; == - = - = linea

de union. Curva binodal calculada con NRTL: m e,

No obstante, las caracteristicas propias de este sistema (el aze6tropo es ternario)
resultan en una secuencia de destilacion ligeramente distinta, tal y como puede apreciarse
en la Figura 7.25. La principal diferencia radica en que en esta ocasion la corriente a
separar no entra al decantador. En su lugar, esta corriente es el alimento directo de la
corriente azeotrdpica. A esta misma columna también entra una corriente fresca de
disolvente para paliar las pérdidas del mismo y una corriente rica en acetato de propilo,
que actdan como reflujo de la columna. De esta forma, se consigue la corriente residuo
de la columna azeotrépica esté forma por 1-propanol, mientras que como corriente
destilado se obtenga una corriente cuya composicion se encuentra proxima al azeotropo

ternario heterogéneo.
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Esta corriente se somete posteriormente a decantacion, separandose en una
corriente formada mayoritariamente por agua y en otra corriente rica en éter isopropilico,
que junto a la corriente de disolvente fresco se utiliza como reflujo de la columna, tal y

como se ha descrito anteriormente.
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Figura 7.25 Diagrama de flujo del proceso de deshidratacion de 1-propanol mediante destilacion
azeotropica con acetato de propilo

Por ultimo, se propone la secuencia de destilacion para el sistema con isobutanol.
En este sentido, las lineas de los balances de materia de las dos columnas de destilacion
con las que cuenta el proceso se han representado en la Figura 7.26, mientras que la propia

secuencia de destilacion se muestra en la Figura 7.27.

Este sistema cuenta, al igual que los dos anteriores, con un azedtropo heterogéneo.
Se trata de un azedtropo binario, formado por agua e isobutanol, aunque en esta ocasion
no se corresponde con el punto de menor temperatura del sistema, condicion que recae en
el azedtropo 1-propanol + agua. Por lo tanto, no es posible llevar a cabo una destilacion
azeotropicay en su lugar se plantea un proceso de destilacién extractiva, de forma anéloga
al sistema con isobutanol y etanol. Sin embargo, en este caso, y de acuerdo a la forma de
las curvas residuales de la Figura 7.12, el isobutanol invierte la volatilidad relativa del 1-
propanol y agua. Debido a esto, el destilado de la columna extractiva posee una

composicion cercana al azedtropo agua + isobutanol.



Disefio del proceso de destilacion - 217

Dado que se trata de un azedtropo heterogéneo, esta corriente se puede separar en
dos mediante un decantador (linea naranja en la Figura 7.26): una corriente acuosa con
una concentracion en agua cercana al 95% molar que debe someterse a tratamiento y una
corriente con mayor concentracion de isobutanol, que sirve como reflujo de esta misma
columna. Por otra parte, el residuo de esta columna esta formado en su mayor parte por

1-propanol e isobutanol (marcado por un circulo azul en la Figura 7.26).
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Isobutanol
(380.81 K)

e o o o o — ———— " — o — ) w—— . —— ——_———— A 0.0
0.0 0.2 04 0.6 0.8 1.0 1-Propanol
(370.03 K)

Figura 7.26 Lineas del balance de materia del proceso de deshidratacion de 1-propanol mediante
destilacion extractiva con isobutanol: == = — columna extractiva; == == == columna de
recuperacion de disolvente; linea de unién. Curva binodal calculada con UNIQUAC: ==

La corriente residuo de la columna extractiva es el alimento de la segunda
columna de destilacion que compone la secuencia planteada para este sistema. Es en esta
columna, conocida con el nombre de columna de recuperacion de disolvente y cuya linea
del balance de materia se encuentra marcada en rojo en la Figura 7.26, donde se obtiene
1-propanol como producto destilado e isobutanol como residuo, que se recircula hacia la
columna extractiva. A esta corriente se le afiade otra de isobutanol fresco para paliar las

pérdidas de disolvente.
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Figura 7.27 Diagrama de flujo del proceso de deshidratacion de 1-propanol mediante destilacion
extractiva con isobutanol

Al igual que en el caso del etanol, en esta ocasion también se pueden dividir los
compuestos entre aquellos que forman parte de un proceso de destilacion extractiva, tales
como el etilenglicol, 2-metoxietanol o el isobutanol y los que se enmarcan en un proceso
de destilacion azeotropica, entre los que se encuentran el éter isopropilico y el acetato de
propilo.

A modo de resumen, la Tabla 7.1 muestra la division de los compuestos
propuestos como disolventes entre destilacion extractiva o azeotropica, segun el tipo de
proceso en el que participen. En esta tabla no se incluye el acetato de propilo para mezclas
con etanol, pues debido a las caracteristicas del sistema (aze6tropo ternario homogéneo)

su uso como disolvente ha sido descartado.

Tabla 7.1 Clasificacion entre procesos de destilacidn extractiva y azeotrdpica de los compuestos
propuestos como disolventes para las mezclas alcohol + agua

Sistemas con etanol: Sistemas con 1-propanol:
Dest. extractiva: 2-metoxietanol Dest. extractiva: 2-metoxietanol
Etilenglicol Etilenglicol
Glicerol Isobutanol
Isobutanol Dest. azeotrdpica: Acetato de propilo
[BMIM][NTf2] Eter isopropilico

Dest. azeotropica: Eter isopropilico
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7.3 Comparacion entre los distintos disolventes

Resulta evidente que si se quieren comparar los disolventes desde un punto de
vista econdmico es imprescindible la simulacion de cada uno de los procesos en los que
intervienen los mismos. Sin embargo, en el caso de los compuestos propuestos como
disolventes en procesos de destilacion extractiva es posible calcular la cantidad minima
que se requiere de los mismos para llevar a cabo la separacion, realizando asi una primera
comparativa. Para ello, se ha calculado la curva de isovolatilidad y los diagramas pseudo-

binarios para varias concentraciones fijas de disolvente.

No obstante, resulta conveniente sefialar que la cantidad minima de disolvente
requerida para romper el azeétropo no se corresponde con la cantidad real que seréa
necesaria para llevar a cabo la destilacion extractiva. La razon reside en los perfiles de
concentracion de las columnas de destilacion: la relacidén entre disolvente y mezcla
binaria no es constante en toda la columna. De esta forma, aunque a la entrada de la
columna la cantidad de disolvente si sea suficiente para romper el aze6tropo, hay que
tener en cuenta que esta proporcion serd menor en la zona de enriquecimiento (habra
menos disolvente), por lo que la destilacion extractiva no podréa llevarse a cabo. Por lo
tanto, los valores calculados en los subapartados siguientes deben tomarse de forma
aproximada. Es decir, son un indicador de que disolvente se requerira en menor cantidad,
pero no expresan de forma exacta el caudal de disolvente necesario para llevar a cabo la

separacion completa.

7.3.1 Disolventes para la separacion de mezclas etanol + agua

En el caso de los sistemas con etanol, los compuestos propuestos para un proceso
de destilacion extractiva son 2-metoxietanol, etilenglicol, glicerol, isobutanol y el liquido
ionico, [BMIM][NTf2]. En este sentido, la Figura 7.28 muestra un diagrama ternario
donde se han representado la curva de isovolatilidad de cada uno de estos compuestos. El
modelo empleado en los célculos en los casos ha sido el NRTL excepto para el sistema
con [BMIM][NTf2], donde se ha utilizado el e-NRTL, por lo que todos las curvas saldran
del mismo punto a excepcion de la correspondiente al sistema con liquido iénico. El
motivo de utilizar el mismo modelo de actividad en todos los casos (a excepcion del
sistema con liquido i6nico, donde no es posible otra eleccion) es que de esta manera la

comparacién es mas clara.
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Figura 7.28 Curvas de isovolatilidad para los sistemas formados por etanol, agua y disolvente.
Las curvas se han calculado utilizando el modelo NRTL excepto para el [BMIM][NTf;], donde
se ha utilizado el e-NRTL: = — — etilenglicol; glicerol;== == — 2-metoxietanol;
= = = [SObutanol; == == — [BMIM][NTT].
El punto donde las curvas de isovolatilidad intersectan el eje etanol + disolvente
0 agua + disolvente corresponde a la fraccion molar minima de disolvente capaz de
romper el aze6tropo, expresada como Xm,s. En este sentido, la Tabla 7.2 recoge los valores
de esta variable obtenidos a partir de la representacion de la Figura 7.28. Ademas, también
se incluye una columna donde se indica cual de los dos ejes corta la linea de isovolatilidad,
dato imprescindible para conocer si el disolvente invierte la volatilidad de los compuestos

de la mezcla a separar.

Tabla 7.2 Valores de la fraccion molar minima de disolvente, xms, requerida para romper el
azeotropo binario etanol + agua

Disolvente Xm,S Eje intersectado
2-metoxietanol 0.123
Etilenglicol 0.020 .
) etanol + disolvente
Glicerol 0.075
Isobutanol 0.350

[BMIM][NTf] 0.500 agua + disolvente
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A tenor de los resultados de la tabla anterior, el compuesto capaz de romper el
azedtropo con una cantidad menor es el etilenglicol, seguido de cerca por el glicerol. Estos
resultados, junto con la diferencia entre la temperatura de ebullicion de ambos
compuestos y la del etanol y agua, los convierten en unos candidatos excelentes para
llevar a cabo la destilacion extractiva. Siguiendo este mismo orden ascendente, el
siguiente compuesto es el 2-metoxietanol y el isobutanol, aunque de éste ultimo
compuesto la cantidad requerida se sitia en torno al 35% molar, una cifra ya considerable.
Ademas, en el caso del isobutanol queda confirmado que el disolvente es capaz de romper
el azedtropo sin invertir la volatilidad relativa de los compuestos a separar, por lo que si
es posible llevar a cabo la secuencia de destilacion expuesta en la Figura 7.18. Los peores
resultados corresponden al [BMIM][NTf.], los cuales también confirman que este
compuesto invierte la volatilidad relativa de la mezcla original, pues su curva de

isovolatilidad corta en el eje agua + disolvente.

Con el fin de completar la informacién, se han calculado los diagramas pseudo-
binarios para una fraccion molar fija de disolvente igual a 0.1, 0.2 y 0.4. La estimacion
de los datos ternarios ELV se ha realizado mediante el modelo de NRTL en todos los
compuestos a excepcion del etilenglicol, isobutanol y [BMIM][NTf2], donde se ha hecho
uso de Wilson, UNIQUAC y NRTL-e, respectivamente. Los tres diagramas se muestran

en la Figura 7.29.

De acuerdo a los resultados obtenidos, el etilenglicol y el glicerol -aunque este
ultimo en menor medida- son los Unicos capaces de romper el azedtropo cuando la
fraccion molar de disolvente es igual a 0.1. Ademas, también se observa como el
[BMIM][NTf2] invierte la volatilidad relativa de etanol y agua, pues el azedtropo se
encuentra desplazado ligeramente hacia la izquierda. Este comportamiento esta en
consonancia con las curvas de isovolatilidad. Cuando el valor de la fraccion molar de
disolvente aumenta a 0.2, el 2-metoxietanol si es capaz de romper el aze6tropo, aunque
la volatilidad relativa entre los compuestos a separar sigue estando muy préxima a la
unidad, haciendo que la separacién mediante destilacion convencional sea muy dificil.
Por ultimo, para una fraccion molar de disolvente igual a 0.4 todos los disolventes
estudiados son capaces de romper el aze6tropo a excepcion del liquido iénico, donde el
azeotropo ya se ha desplazado hacia una concentracion de etanol cercana al 30% molar.
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Figura 7.29 Diagramas pseudo-binarios de los sistemas etanol + agua + disolvente para
concentraciones de disolventes: (a) xp=0.1, (b) xo = 0.2 y (c) Xp = 0.4. Los datos se han calculado
mediante el modelo NRTL a excepcion de la serie con etilenglicol (Wilson), isobutanol
(UNIQUAC) y [BMIM][NTf,] (e-NRTL): == — — etilenglicol; glicerol;m= == = 2-
metoxietanol; == == — isobutanol; == == = [BMIM][NTT].

Otra de las conclusiones que pueden extraerse a partir de los tres diagramas
pseudo-binarios representados en la Figura 7.29 es que a medida que se aumenta la
fraccién molar de disolvente se observa como la curva y-x del sistema con isobutanol se
aproxima a la diagonal x =y, confirmando de esta forma que a concentraciones elevadas
de isobutanol se produce la inversion de la volatilidad de los compuestos de la mezcla

binaria a separar.

Por lo tanto, y la vista de lo estudiado en el presente apartado, los Gnicos procesos
de destilacion extractiva que se simularan seran los que comprenden al etilenglicol y al
glicerol, pues la cantidad requerida de disolvente en los otros casos es mas elevada, lo
que conllevaria mayores costes de operacion e inmovilizado (debido a que se necesitan
caudales més grandes). Ademas, hay que recordar que la cantidad minima de disolvente
calculada anteriormente no se corresponde con la cantidad real requerida para la
separacion, siendo ésta Gltima mucho mas elevada. La simulacion de estos dos procesos,
junto a la destilacion azeotropica con éter isopropilico, se incluirdn en el siguiente

capitulo.
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7.3.2 Disolvente para la separacion de mezclas 1-propanol + agua

En este subapartado se procedera de forma analoga al anterior, solo que esta vez
analizando los sistemas formados por el disolvente méas 1-propanol y agua. En esta linea,
en primer lugar se han obtenido las curvas de isovolatilidad de los tres compuestos
propuestos como disolventes en procesos de destilacion extractiva: 2-metoxietanol,
etilenglicol e isobutanol. Dichas curvas se han representado de forma grafica en un
diagrama ternario de composiciones, que se muestra en la Figura 7.30.

Agua

(373.15K)
0.0

1.0

1.0

0.0

Disolvente ; 02 0.4 0.6 0.8 1.0 1-Propanol
(370.09 K)
Figura 7.30 Curvas de isovolatilidad para los sistemas formados por 1-propanol, agua y
disolvente. Las curvas se han calculado utilizando el modelo NRTL: == = == etilenglicol,;
— — — 2-metoxietanol; = — — jsobutanol.

Las curvas representadas en la figura anterior se han calculado, en todos los casos,
con el modelo NRTL. EI motivo es el mismo que el esgrimido en el subapartado anterior:
resulta mas conveniente para la comparacion que todas las curvas salgan del mismo
punto. Con el fin de completar la informacion acerca de las curvas de isovolatilidad, la
Tabla 7.3 muestra los valores numéricos de la fraccion molar minima de disolvente, asi
como el eje intersectado por la curva de isovolatilidad, para cada uno de los compuestos

propuestos.
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Tabla 7.3 Valores de la fraccion molar minima de disolvente, xms, requerida para romper el
aze6tropo binario 1-propanol + agua

Disolvente Xm,S Eje intersectado
Etilenglicol 0.575 etanol + disolvente
2-metoxietanol 0.739

agua + disolvente
Isobutanol 0.387

Tal y como se esperaba, tanto el isobutanol como el 2-metoxietanol cortan el eje
agua + disolvente, confirmando de esta forma la inversion de la volatilidad relativa de los
componentes que forman la mezcla a separar. Por lo que respecta a la cantidad minima
requerida de disolvente para romper el azedtropo, el isobutanol es el disolvente con el
valor mas bajo. En el extremo opuesto se encuentra el 2-metoxietanol, cuya fraccién
molar de disolvente posee un valor relativamente elevado, muy cercano al 0.75. El
etilenglicol, que presenta los mejores resultados en mezclas con etanol, se sitla esta vez
en un puesto intermedio. Otra de las conclusiones destacables es que, en general, los
valores de la fraccion molar minima de disolvente son mucho mayores que los

correspondientes a los sistemas con etanol.

En esta linea, y completando la comparacion, se han calculado los diagramas
pseudo-binarios para cada uno de estos tres disolventes. A excepcion del etilenglicol,
donde se ha empleado el modelo de Wilson, las otras dos estimaciones se han realizado
mediante NRTL. Cada diagrama se ha calculado en base a una composicion fija de
disolvente. En este sentido, y teniendo en cuenta los valores proporcionados por las curvas
de isovolatilidad, se ha optado por los valores de 0.4, 0.6 y 0.75 como fraccion molar de
disolvente. Los tres diagramas se representan en la Figura 7.31.

Las conclusiones extraidas a partir de la representacion de los diagramas pseudo-
binarios confirman las conclusiones obtenidas a raiz del célculo de las curvas de
isovolatilidad. Asi, para una fraccion molar de disolvente igual a 0.4 (Figura 7.31-a)
unicamente el isobutanol es capaz de romper el azedtropo 1-propanol + agua. Si esta
cantidad se aumenta hasta el 0.6 se observa como el etilenglicol ya es capaz de romper el
azedtropo. Por ultimo, el aze6tropo desaparece para cualquiera de los tres disolventes a

una fraccion molar elevada de disolvente (0.75).
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Figura 7.31 Diagramas pseudo-binarios de los sistemas 1-propanol + agua + disolvente para
concentraciones de disolventes: (a) xp=0.4, (b) xo = 0.6 y (¢) xp = 0.75. Los datos ELV se han
calculado mediante el modelo NRTL a excepcion de etilenglicol (Wilson): = — — etilenglicol;
— = 2-metoxietanol; == == — isobutanol.

Ademas, tanto en el caso del 2-metoxietanol como en el del isobutanol se observa
como a medida que se va afiadiendo disolvente la curva y-x queda por debajo de la
diagonal que representa la igualdad de composiciones. Por lo tanto, se confirma
definitivamente que estos dos disolventes invierten la volatilidad relativa entre agua y 1-
propanol. Tal y como se ha comentado anteriormente, la principal diferencia que esto
supone en el proceso global se encuentra en los productos que se obtienen en ambas
columnas, pues ahora el destilado de la columna extractiva no es 1-propanol, sino el
azeotropo formado por el disolvente y agua. Por el contrario, el destilado de la columna

de recuperacion de disolvente es el 1-propanol.

En el caso del isobutanol, esto supone serios problemas para llevar a cabo la
separacion. El motivo es que ahora la corriente que entra en la columna de recuperacion
de disolvente estd compuesta por isobutanol y 1-propanol, cuya volatilidad relativa se
encuentra cercana a la unidad. Esto se traduce, de acuerdo a la ecuacién (4.33), en una

columna de destilacion con un elevado niumero de etapas.
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Este comportamiento se puede apreciar mejor en la Figura 7.32, donde se ha
reproducido la curva y-x estimada por el modelo NRTL para el sistema binario compuesto
por 1-propanol e isobutanol. Al estar la curva tan proxima a la diagonal, la columna
encargada de separar el 1-propanol e isobutanol requiere muchas etapas teoricas,

haciendo el proceso inviable desde el punto de vista econémico.

1.0

0.8 4

0.6 -

¥1-propanol

0.4

02 1

0.0 T T T T
0.0 0.2 04 x 0.6 0.8 1.0
1-propanol

Figura 7.32 Diagramas y-x del sistema binario 1-propanol + isobutanol. Datos estimados
mediante el modelo NRTL.

Por lo tanto, y aunque el isobutanol ha demostrado ser capaz de romper el
aze6tropo 1-propanol + agua con una cantidad del mismo menor, se desestima su uso
como disolvente en un proceso de destilacion extractiva, tomandose para la simulacion el
etilenglicol, que es el segundo compuesto con mejores resultados. EI 2-metoxietanol se
descarta debido a que los resultados obtenidos han demostrado que se requiere utilizar un
valor muy alto del mismo para poder romper el azebtropo. Junto al proceso con
etilenglicol también se simularan los dos procesos de destilacion azeotrdpica propuestos

a lo largo del presente capitulo (éter isopropilico y acetato de propilo).



8. Simulacion y Optimizacion
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La primera etapa del presente trabajo de tesis doctoral consistié en la obtencién
de datos experimentales ELV y ELLV de los sistemas formados por la mezcla a separar,
constituida por un alcohol de bajo peso molecular (etanol o 1-propanol) y agua, mas el
compuesto propuesto como disolvente. Después, los datos se correlacionaron para
obtener los valores de los pardmetros de varios modelos termodinamicos, y poder estimar
de esta forma el equilibrio entre fases bajo condiciones distintas a las experimentales,
ademas de realizar otros calculos como los mapas de curvas residuales. Posteriormente,
y en base a estos mapas, se propuso una secuencia de destilacion para llevar a cabo la
separacion de la mezcla inicial con cada uno de los disolventes en aquellos casos donde
fue posible. Los parametros de los modelos también se utilizaron para calcular la cantidad
minima de disolvente necesaria para romper el aze6tropo en procesos de destilacion
extractiva. Llegados a este punto, la tltima etapa es la simulacion y optimizacion de los
procesos propuestos, consiguiendo de esta forma una serie de indicadores que establezcan
la viabilidad del proceso. Para ello, se vuelve a hacer uso de los parametros obtenidos

mediante la correlacion de los datos experimentales.

En términos generales, la simulacién y optimizacién de procesos industriales
empez6 a adquirir cierta notoriedad a principio de los afios 80 del siglo pasado, aunque
los primeros trabajos en el campo de la computacion de procesos quimicos aparecieron
afios atras, con el desarrollo de los lenguajes de programaciéon FORTRAN y C. En la
actualidad, y tan solo tres décadas mas tarde, el uso de los simuladores de procesos
quimicos se ha extendido de tal forma que es practicamente imposible encontrar alguna
empresa del sector que no cuente con un software especificamente disefiado para

controlar la planta.

En este trabajo el software utilizado para realizar la simulacion es el Aspen Hysys
en su version 8.4. Este programa, desarrollado originariamente por la empresa Hyprotech,
forma parte actualmente del paquete de simuladores comercializado por el gigante Aspen
Technology, empresa nacida en el famoso Instituto Tecnoldgico de Massachusetts
(conocido como MIT por sus siglas en inglés). En este mismo paquete se encuentran otros
programas utilizados en este trabajo, como el Aspen Plus utilizado en la construccion de
los mapas de curvas residuales o el Aspen Properties, encargado de realizar las

correlaciones de los datos termodinamicos.
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El objetivo principal de este capitulo es establecer, en base a criterios econémicos,
cual de los disolventes propuestos en el presente trabajo resulta mas atractivo para llevar
a cabo la separacion. En este sentido, queda patente que las mejores alternativas seran
aquellas con el menor consumo de disolvente posible y el gasto energético menos
elevado, pues resultaran en caudales mas pequefios y columnas de destilacién de menores
dimensiones. Siguiendo esta pauta, en el presente capitulo unicamente se han simulado
aquellos procesos de destilacion extractiva que menor cantidad de disolvente requerian
para romper el azeotropo, tanto en el caso de mezclas con etanol como en el de 1-
propanol. Ademas, cabe recordar que también se han simulado los procesos de destilacion
azeotrdpica. La evaluacion econdmica se ha realizado en base a los costes totales anuales
(CTA), los cuales contemplan los costes variables, Cy, los costes anuales fijos, Cs, y los
costes del inmovilizado, Ci, aplicando en este Gltimo caso la tasa de amortizacion, ia, Y la
tasa de rendimiento del capital, ir. En total, los CTA se puede expresar mediante la

siguiente ecuacion:
CTA(€/afio)=C, +C, +(i, +i, C, (8.1)

Los costes fijos son aquellos costes asociados al proceso que resultan
independientes de las condiciones de operacion del mismo, como por ejemplo los salarios
del personal y el mantenimiento. En este trabajo se ha realizado una estimacion basada
en reglas heuristicas, considerando los costes fijos como el 10% del coste total del

inmovilizado.

Por su parte, los costes variables estan relacionados con la condiciones de
operacion del proceso; es decir, derivan directamente del consumo de electricidad, agua
(ya sea agua de servicio o de refrigeracion), el vapor de calefaccion empleado en las
calderas de las columnas o, en el caso de requerirse, el fluido calefactor. La Tabla 8.1
muestra el precio unitario de estos servicios, calculados a partir de las indicaciones
publicadas en el trabajo que realizaron Ulrich y Vasudevan en 2006. Los valores de esta

tabla no indican el precio de adquisicion, sino que muestran el coste de operacion.

Tal y como puede apreciarse en la Tabla 8.1, el coste del vapor saturado es funcién
directa de la presion a la que se encuentra el mismo. En este sentido, en la tabla solamente
se muestran tres valores a modo de guia, aunque el vapor utilizado en las calderas de los

procesos simulados estara seguramente a valores de la presién distintos a los expuestos.
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Tabla 8.1 Precios unitarios de los servicios asociados al proyecto

Servicios auxiliares Coste

Agua (€/m°): Agua de servicio (30-45 °C) 0.04
Agua de refrigeracion (15-25°C)  0.50

Vapor de calefaccion (€/tn):  Presion baja (5 barg, 160°C) 12.7
Presion media (10 barg, 184°C) 13.9

Presion alta (41 barg, 254°C) 16.7

Otros Electricidad (€/kWh) 0.14
Fluido calefactor, 330°C (€/tn) 1.20

Aunque en un principio en todos los procesos se recircula la practica totalidad del
disolvente utilizado, siempre existen pérdidas debido a que la separacién no es total.
Evidentemente, se trata de caudales muy pequefios, pero con el tiempo su acumulacion si
que supone cantidades significativas. Por lo tanto, los costes variables también incluyen
los ocasionados por la pérdida de disolvente. En este sentido, la Tabla 8.2 muestra el
precio de los cuatro compuestos que actian como disolvente en los procesos de

separacion simulados.

Tabla 8.2 Precios unitarios de los compuestos propuestos como disolvente

Compuesto Coste (€/kg)?

Etilenglicol 1.52
Glicerol 1.87
Eter isopropilico 1.31
Acetato de propilo 1.61

2 os valores han sido calculados a partir de la informacién obtenida en el sitio web www.icis.com

El tltimo aspecto del que dependen directamente los costes variables es el nimero
anual de horas que la planta estara en operacion. Al respecto, se ha decidido que la planta
se encuentra operativa las 24 horas al dia durante todo el afio, a excepcion del mes de
parada que se dedica a labores de mantenimiento. Por lo tanto, la planta esta en

funcionamiento un total de 8000 horas al afo.

Por lo que respecta al coste del inmovilizado, su calculo incluye el coste de las
columnas de destilacion, del equipo relacionado con las mismas (tanques y bombas de
reflujo, caldera y condensador) y, en aquellos casos en los que se requiera, del equipo de

intercambio de calor y/o decantador.
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Ademas, también se ha tenido en cuenta la bomba de recirculacion. Por el
contrario, han quedado excluidos del célculo los tanques de almacenamiento de los
productos y los equipos de impulsién hacia los mismos, asi como también todos aquellos
aspectos relacionados con las conducciones. Esta decision se encuentra justificada debido
a que la incidencia de todo este equipo en el coste final del proceso es despreciable. Otro
de los motivos es que para el calculo de estos elementos seria indispensable una plano de

la disposicidn en planta de dicha instalacion.

El capital inmovilizado se ha estimado mediante un software especificamente
disefiado en este trabajo a partir de las indicaciones de la obra de Turton y col. (2008), y
al que se le ha puesto el nombre de CosTe. En el apéndice 10.4 se muestran las ecuaciones
empleadas para el desarrollo del mismo, asi como la descripcion de las caracteristicas
mas importantes del programa. Para el calculo de los costes se ha hecho uso del Chemical
Engineering Plant Cost Index (CEPCI) del afio 2015, cuyo valor es de 550.4. Por ultimo,
sefialar que se ha considerado una tasa de amortizacion, ia, igual al 8.3% del coste final
del inmovilizado mientras que un valor del 7% se ha adoptado para la tasa del rendimiento

del capital, ir.

Con los resultados de la evaluacion econémica es posible realizar una comparativa
entre las distintas alternativas planteadas durante el presente trabajo para establecer cual
de ellas es la mas idonea, aunque es necesario que en este andlisis final también se
considere otras cuestiones, como por ejemplo el impacto ambiental del disolvente o la

disponibilidad en el mercado del mismo.

8.1 Separacion de mezclas etanol + agua

En base a los célculos realizados en el capitulo anterior se concluy6 que los dos
disolventes capaces de romper el azedtropo etanol + agua con menor cantidad eran el
etilenglicol y el glicerol. Por lo tanto, se ha procedido a la simulacién de los procesos de
destilacion extractiva con estos dos disolventes, ademas del proceso de destilacién
azeotropica con éter isopropilico. Como Ultimo apartado de esta seccion se incluye una
comparacion entre todos estos procesos en pos de hallar el mas idéneo, teniendo en cuenta
para ello tantos factores econdémicos (costes variables y derivados del inmovilizado)

como otros aspectos relacionados con la Quimica Sostenible (toxicidad).
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Con el fin de que la comparacion de los tres procesos simulados sea lo més
equitativa posible, las condiciones iniciales son las mismas en los tres casos. Asi, los
valores de las variables que se muestran en la Tabla 8.3 son comunes a los tres procesos
simulados. En este sentido, se ha considerado que la corriente formada por la mezcla a
separar posee un caudal molar de 100 kmol/h y una composicion en etanol del 80% molar,
cercana al punto azeotrdpico, y se encuentra a su temperatura de burbuja, 78.2 °C.
Mientras que el valor del caudal es totalmente arbitrario, la composicion es la misma que
la considerada durante el disefio de las secuencias de destilacion, por el mismo motivo
que el esgrimido entonces. Este es: considerar que la corriente de etanol que abandona el
bioreactor de fermentacion se concentra en una columna previa (llamada columna de

preconcentracion) hasta casi alcanzar el punto azeotrépico.

Las otras especificaciones tienen que ver con los productos obtenidos en el
proceso: en los tres casos se obtiene etanol y agua con una pureza del 99.0% molar.
Ademas, en el caso de las destilaciones extractivas se recupera el 99.5% y 99.9% molar
del contenido inicial de etanol y agua, respectivamente. De esta forma, y dado que las
condiciones iniciales y finales son las mismas indistintamente del disolvente empleado,

es posible realizar una comparacién lo mas ecuanime posible.

Tabla 8.3 Especificaciones iniciales de los procesos con etanol y agua.

Variable Especificacion
Mezcla binaria Temperatura (°C) 78.2
Caudal molar (kmol/h) 100
Composicion molar 80.0% etanol
Columna Extractiva / Azeotropica Pureza (etanol) 99.0% molar
Recuperacion (etanol)? 99.5% molar
Columna Recuperacién Disolvente / Pureza (agua) 99.0% molar
Columna Purificacion de Agua Recuperacion (Agua)? 99.9% molar

@Solamente para procesos de destilacion extractiva

8.1.1 Destilacion extractiva con etilenglicol

El primer paso durante la simulacién es especificar el modelo termodinamico que
se empleara para estimar los datos de equilibrio. En este caso, y en base a las desviaciones
obtenidas anteriormente, se ha decidido utilizar el modelo Wilson con los parametros de
la Tabla 6.29.
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La Figura 8.1 muestra el diagrama de flujo del proceso de destilacion extractiva
con etilenglicol. De acuerdo a esta figura, la secuencia de destilacion coincide con la
detallada en el capitulo anterior. Por lo tanto, es en la primera columna, conocida como
columna extractiva, donde se lleva a cabo la separacion de agua y etanol. Esta columna
posee dos corrientes de alimentacion: una formada por el disolvente, que entra a la
columna por uno de los platos superiores, y otra compuesta por la mezcla a separar que

hace lo propio a mitad de columna.

El destilado de la columna extractiva es etanol, cuya pureza es la especificada en
la Tabla 8.3. Por lo que respecta al residuo, se compone casi exclusivamente de agua y
etilenglicol, y es el alimento de la segunda columna de destilacion, conocida con el
nombre de columna de recuperacion de disolvente, pues es donde se produce la
separacion del agua y el disolvente. Asi, como destilado de esta columna se obtiene una
corriente de agua con un alto grado de pureza (99% molar), mientras que como corriente
residuo se obtiene el etilenglicol que se recircula hacia la columna extractiva. A esta
corriente se le afiade otra de etilenglicol fresco con el objetivo de suplir las pérdidas de

disolvente.

Con el fin de realizar la optimizacién del proceso se fijan en primer lugar las
especificaciones de las variables iniciales, cuyos valores son los de la Tabla 8.3. La
primera parte de la optimizacion se centra en la columna extractiva, pues es esta columna
la que cuenta con el mayor nimero de etapas (tiene que llevar a cabo la separacion mas
dificil). En este sentido, se plantean seis escenarios teniendo en cuenta el nimero de

etapas de la columna extractiva, tal y como se muestran en la Tabla 8.4.

Tabla 8.4 Especificaciones de las variables de disefio para el proceso de deshidratacion de etanol
mediante destilacion extractiva con etilenglicol.

_ N{mero Etapa alimentacion Caudal Qcaderal10°
Escenario  de etapas disolvente mezcla disolvente (KJ/h)
ideales inicial (kmol/h)
I 20 2 13 55 4.95
1 21 3 14 95 4.94
i 22 3 15 55 4.94
\Y] 23 3 16 54 4.93
Vv 24 3 16 54 4.92
VI o5 3 17 54 491
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Como variable de referencia para obtener la configuracion optima se utiliza el
flujo de calor en caldera, ya que los costes asociados a la misma son mucho mas elevados
que los del condensador. Asi pues, la forma de proceder es la siguiente: fijados el nimero
de platos de la columna extractiva, se determina qué configuracion de entrada proporciona
un menor flujo de calor en caldera cambiado para ello la localizacion de los platos de
alimentacion. Después, se va modificando el caudal de disolvente hasta que se obtenga el

valor del flujo de calor en caldera minimo.

A tenor de los resultados mostrados en la Tabla 8.4, el caudal 6ptimo de disolvente
se encuentra, para todos los casos, en torno a un valor de 54 kmol/h. Esto supone, teniendo
en cuenta que el caudal de la mezcla a separar son 100 kmol/h, un valor aproximado de
0.35 para la fraccion molar de disolvente, mucho mayor que la fracciéon molar minima de
disolvente, xms, calculada en el capitulo anterior, que era de 0.02. Anteriormente ya se
argumentd que estas discrepancias eran fruto de la distribucion del disolvente a lo largo
de la columna de destilacién. En este sentido, la simulacién confirma definitivamente que
la cantidad de disolvente necesaria para llevar a cabo la separacion no se corresponde con
Xm,s, SINO que en la practica es un valor mucho mayor. Por lo que respecta al flujo de calor
en caldera, éste desciende a medida que el numero de etapas en la columna aumenta,

aunque las diferencias entre los distintos escenarios planteados son minimas.

La determinacion del oOptimo global requiere del célculo del coste del
inmovilizado y los costes variables. Sin embargo, para poder calcular correctamente estos
costes es necesario conocer también la configuracion de la columna de recuperacion de
disolvente, por lo que el siguiente paso es optimizar dicha columna. En esta ocasion, y
dado que el caudal de disolvente ya estd fijado para cada escenario, la columna de
recuperacion de disolvente se optimiza parcialmente, en funcion de los valores de la razon
de reflujo y el flujo de calor en caldera. Asi, para cada numero de etapas se determina el
piso de alimentacion que proporciona un gasto energético menor; esto es, el valor minimo
de la razén de reflujo de la columna, que a su vez se corresponde con un menor flujo de
calor en caldera. Después, se representan en una misma figura el nimero de etapas
teoricas y el flujo de calor en caldera en funcion, ambas variables, de la razon de reflujo.
El nimero de etapas dptimo serd aquel donde la disminucion de una unidad en el mismo
ocasione grandes incrementos de la razon de reflujo y del flujo de calor en caldera. A
modo de ejemplo, en la Figura 8.2 se muestra la representacion para las condiciones del

escenario |, donde el caudal molar de disolvente se sitta en 55 kmol/h.
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Figura 8.2 Relacion entre la razon de reflujo y el nimero de etapas tedricas o el flujo de calor en
caldera de la columna de recuperacion de disolvente del proceso de deshidratacion de etanol con
etilenglicol

Tal y como se aprecia en la figura anterior, cuando el nimero de etapas disminuye
de cinco a cuatro, tanto la razon de reflujo como el flujo de calor en caldera aumentan
considerablemente. Por lo tanto, en este caso se consideraria que el punto dptimo estaria
en cinco etapas teoricas. Este mismo resultado se repite en el resto de escenarios, por lo
que de cara a la simulacion se decide que la columna de recuperacion de disolvente conste

de 5 etapas tedricas.

Con la configuracion de la columna de recuperacion de disolvente conocida ya es
posible calcular los costes totales anuales para cada uno de los casos planteados. El
calculo de los CTA se realiza mediante el software CosTe, teniendo en cuenta las
caracteristicas basicas del proceso: existen dos columnas de destilacion constituidas por
platos del tipo perforado. Las dos calderas de estas columnas son del tipo “Kettle” y los
condensadores son del tipo multitubular. EI agua empleada en todo momento es agua de
servicio. Por lo que respecta a los costes, los precios unitarios de los servicios son los
mostrados en la Tabla 8.1 (teniendo en cuenta que la presion en las calderas esta en torno
a los 15 barg), mientras que el precio del etilenglicol es el especificado en la Tabla 8.2.
Los resultados se expresan de forma grafica en la Figura 8.3.
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Figura 8.3 Costes totales anuales, en millones de €, en funcién del nimero de etapas tedricas de
la columna extractiva del proceso de deshidratacion de etanol con etilenglicol

De acuerdo con los valores representados en la Figura 8.3, los CTA alcanzan un
valor minimo cuando la columna extractiva posee 22 etapas tedricas. Esto se debe a que
a partir de este punto el aumento en el nimero de etapas de la columna extractiva no se
traduce en una reduccion significativa del flujo de calor en ambas calderas, por lo que los
CTA aumentan. Por lo tanto, se determina que el escenario I11 es el dptimo desde un punto
de vista econdmico. Las especificaciones para este caso se muestran en la Tabla 8.5,
donde se muestra el nimero de etapas de cada columna asi como el valor de los costes
anuales totales. En el Apéndice 10.5 se desglosan los costes variables y los costes del

inmovilizado obtenidos durante la evaluacion econdémica.

Tabla 8.5 Optimo global del proceso de deshidratacion de etanol mediante destilacion extractiva
con etilenglicol

Columna: Extractiva Recuperacion disolvente
N° de etapas 22 5
Etapa de alimentacion 3 (disolvente) 3
15 (alimento) -

Eficacia de los platos (%) 70 70

N° de platos 32 8
Razon de reflujo 0.68 2.09
Vapor de calefaccion (kJ/h) 4.93-10° 2.72-10°

Costes totales anuales = 0.87 millones €/afio
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8.1.2 Destilacion extractiva con glicerol

El proceso de destilacion extractiva utilizando glicerol como disolvente es analogo
al del etilenglicol. Por lo tanto, la secuencia de destilacion estara compuesta por una
primera columna de destilacién donde se obtiene etanol puro como corriente destilado
(columna extractiva), y una segunda columna donde se lleve a cabo la separacién entre
agua y el disolvente, glicerol en este caso (columna de recuperacion de disolvente).
Ademas, existe también un corriente de disolvente fresco para suplir las pérdidas del
mismo. Esta similitud se aprecia en la Figura 8.4, donde se muestra el diagrama de flujo

del proceso de destilacion extractiva con glicerol.

La principal diferencia entre ambos procesos se encuentra en el tipo de caldera de
la columna de recuperacion de disolvente. Aunque realmente esta variacion no afecta a la
simulacion y optimizacién del proceso, si influye directamente en los costes variables y
el capital inmovilizado, por lo que debe tenerse en cuenta. La causa de esta modificacién
es la elevada temperatura de ebullicion del glicerol, cercana a los 300 °C, que hace
imposible utilizar vapor saturado para la calefaccion, pues la presion que se requiere del
mismo para alcanzar la temperatura necesaria es demasiado elevada, por encima de los
40 bares. Como consecuencia, se utiliza un vaporizador que funciona mediante un fluido
térmico que se encuentra a 330 °C. Este sistema incluye el propio vaporizador mas el
sistema de calefacciéon de fluido térmico, por lo que los costes en inmovilizado y de
operacion (se necesita una caudal de fluido térmico muy elevado) son mucho mas
elevados que los correspondientes a una caldera de vapor. Sin embargo, y aunque se trate
de una alternativa mas cara que la caldera de vapor, esta configuraciéon si permite

vaporizar la corriente de glicerol.

En esta ocasion, el modelo termodindmico utilizado en la simulacién ha sido el
modelo NRTL, cuyos pardmetros se exponen en la Tabla 6.29. Las condiciones iniciales
de la corriente a separar son las mismas que se fijaron en el caso anterior y que se muestran
en la Tabla 8.3. Estas son: una corriente a separar con un caudal de 100 kmol/h y una
composicion molar cercana a la azeotropica (80% de etanol). Ademas, las condiciones de
disefio en ambas columnas de destilacion también son idénticas a las utilizadas
anteriormente, con una recuperacion de etanol o agua —dependiendo de la columna- por

encima del 99% molar, y una pureza en los productos del 99% molar.
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Agua: 0.9920
Glicerol: 0.0001

Figura 8.4 Diagrama de flujo del proceso de deshidratacién de etanol mediante destilacion extractiva con glicerol
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El procedimiento de optimizacion empieza con la columna extractivay es idéntico
al utilizado anteriormente. Asi pues, se plantean varios escenarios donde se fija, en cada
uno de ellos, el nUmero de etapas ideales de la columna extractiva. A continuacion se
establece la localizacion 6ptima de las dos corrientes de entrada en base al flujo de calor
en caldera. Al igual que en el caso anterior, el disolvente siempre entra a la columna varias
etapas por encima de la corriente a separar, pues de no ser asi se concentraria en la seccién
de agotamiento de la columna de destilacion. Finalmente, se va modificando el valor del
caudal de disolvente hasta hallar el valor minimo del flujo de calor en caldera. La Tabla
8.6 muestra los seis escenarios planteados con los valores de las variables de optimizacion

de cada uno de ellos.

Tabla 8.6 Especificaciones de las variables de disefio para el proceso de deshidratacion de etanol
mediante destilacion extractiva con glicerol

_ Nuamero Etapa alimentacion _Caudal Qealdera/ 108
Escenario  de etapas disolvente mezcla disolvente (k/h)
ideales inicial (kmol/h)

| 23 2 17 69 5.97

[ 24 2 18 68 5.95

1 25 2 19 67 5.94

v 26 2 20 67 5.92

v 27 2 21 66 5.91

VI 28 2 22 66 5.90

De acuerdo a la tabla anterior, el valor del caudal 6ptimo de disolvente posee un
minimo en torno a los 66 kmol/h (una composicion de disolvente en torno al 40% molar).
A partir de dicho valor, los cambios en el nimero de etapas no producen una disminucion
en el caudal de disolvente, pero si en el flujo de calor en caldera, aunque muy levemente.
Sin embargo, para establecer qué caso es el 6ptimo es necesario calcular los CTA de cada

uno de los escenarios.

Para obtener los CTA del proceso es necesario optimizar la columna de
recuperacion de disolvente. El procedimiento es el mismo que el utilizado en el caso del
etilenglicol. Asi, en primer lugar se fija un valor del caudal de disolvente. A continuacion
se establece el nUmero de etapas ideales y se va modificando el piso de alimentacion hasta
alcanzar un valor minimo del flujo de calor en caldera que también coincidira con el
optimo de la razon de reflujo. Después, se representan en un mismo grafico el nimero de

etapas y el flujo de calor minimo en caldera en funcion, ambos, de la razén de reflujo.
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El punto éptimo es aquel donde la disminucion de una unidad del numero de
etapas implique un aumento considerable de la razén de reflujo y el flujo de calor en
caldera. En este caso, la Figura 8.5 muestra la representacion para un caudal de disolvente
de 69 kmol/h, que corresponde con el primer escenario.
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Figura 8.5 Relacion entre la razon de reflujo y el nimero de etapas tedricas o el flujo de calor en
caldera en la columna de recuperacion de disolvente del proceso de deshidratacion de etanol con
glicerol

Tal y como se aprecia en la figura anterior, el cambio dréstico se produce cuando
el nimero de etapas ideales pasa de cuatro a tres, pues es cuando la razon de reflujo
aumenta desde un valor de 0.15 a uno de 0.7, mientras que el flujo de calor pasa de 2.9 a
3.4 GJ/h. Puesto que el resto de escenarios poseen valores similares del caudal de
disolvente, no es de extrafiar que los resultados sean los mismos que los obtenidos en el
primer escenario. Por lo tanto, el nimero de etapas que tendra la columna de recuperacion

de disolvente sera 4.

Una vez definida la configuracion de la columna de recuperacion de disolvente,
ya es posible realizar el célculo de los CTA de cada uno de los casos planteados
previamente, teniendo en cuenta los precios unitarios mostrados en las Tablas 8.1y 8.2 y
las dimensiones de los equipos. A excepcidn del vaporizador de la segunda columna, el
resto de caracteristicas (tipo de columna, materiales, etc.) son las mismas que en el
proceso con etilenglicol. Los resultados se muestran de forma gréfica en la Figura 8.6,
donde se ha representado los CTA en funcion del nimero de etapas ideales de la columna

extractiva.
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Figura 8.6 Costes totales anuales, en millones de €, en funcion del nimero de etapas tedricas de
la columna extractiva del proceso de deshidratacion de etanol con glicerol

Los CTA de cada escenario se han calculado con el programa CosTe, utilizando
para ello los valores obtenidos en la optimizacion. A tenor de los resultados mostrados en
la figura anterior, se observa un pronunciado descenso en el valor de los CTA de los cinco
primeros escenarios. Esto se debe a que la mayor aportacion a los CTA la produce el
sistema de vaporizacion de glicerol de la columna de recuperacion de disolvente. Asi, si
la reduccion del flujo de calor del vaporizador es significativa, el valor final de los CTA
se ve reducido considerablemente. Sin embargo, cuando la columna extractiva pasa a
tener 28 etapas teoricas, el ahorro que supone la reduccion en el flujo de calor de la citada
caldera no se ve compensado por el aumento del coste de la columna extractiva, por lo

que los CTA se incrementan respecto al escenario anterior.

En vista los resultados expresados en la Figura 8.6, se determina que la
configuracion Optima para el proceso de deshidratacion de etanol con glicerol es aquella
donde la columna extractiva tiene 27 etapas tedricas, que corresponde con el escenario V
de los planteados inicialmente. Las principales caracteristicas de las columnas de
destilacion que forman parte de este escenario se muestran en la Tabla 8.7. Por su parte,
el Apéndice 10.5 muestra, de forma detallada, los costes de operacion y del inmovilizado
para el caso optimo (dimensiones y material de construccion de los equipos, consumo

energético, etc.).
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Tabla 8.7 Optimo global del proceso de deshidratacion de etanol mediante destilacion extractiva
con glicerol

Columna: Extractiva Recuperacion disolvente
N° de etapas 27 4
Etapa de alimentacion 2 (disolvente) 3
21 (alimento)
Eficacia de los platos (%) 70 70
N° de platos 36 6
Razon de reflujo 1.42 0.10
Vapor de calefaccion (kJ/h) 5.91-10° 2.74-10°

Costes totales anuales = 1.65 millones €/afio

8.1.3 Destilacion azeotropica con éter isopropilico

El dltimo de los procesos simulados es el que utiliza éter isopropilico como
disolvente. En esta ocasion, la secuencia de destilacion planteada responde a un proceso
de destilacion azeotropica compuesto por dos columnas de destilacion mas un decantador,
tal y como se puede apreciar en el diagrama de flujo representado en el Figura 8.7. La
principal novedad de este tipo de procesos respecto a los casos de destilacion extractiva

es el uso de un decantador para separar las dos fases liquidas en equilibrio.

De acuerdo al diagrama de flujo representado en la Figura 7.7, la secuencia de
destilacion cuenta con una primera columna de destilacion, llamada columna azeotropica,
donde el etanol se obtiene como corriente residuo. Por otra parte, el destilado posee una
concentracion cercana a la del azedtropo ternario heterogéneo, por lo que al condensar
presenta dos fases liquidas en equilibrio, que se separan en el ya mencionado decantador.
La parte condensada correspondiente a la fase organica, rica en éter isopropilico, se utiliza
como reflujo de la columna azeotropica mientras que la fase acuosa es la corriente
alimento de la segunda columna de destilacion, llamada columna de purificacion de agua.
Es en esta segunda donde se obtiene agua como residuo. El destilado de esta columna,
con un caudal pequefio, se recircula hasta la columna azeotrépica. A esta ultima corriente
se le afiade otra formada Unicamente por éter isopropilico con el fin de suplir las pérdidas
de disolvente, aunque su caudal es relativamente pequefio si se le compara con el del resto

de corriente del proceso.
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El modelo termodindmico utilizado en la simulacion es el NRTL, pues de acuerdo
con la Tabla 6.31 fue el que mejor estimaciones logré. Los valores de los parametros para
este modelo se encuentran en la Tabla 6.29. Las condiciones iniciales de la corriente a
separar son las indicadas en la Tabla 8.3, al igual que las composiciones de los dos
productos. Si en los dos casos anteriores el proceso de optimizacion se centraba en la
columna extractiva, en esta ocasién lo hace en la columna azeotrdpica. Sin embargo,
existen menos variables de optimizacion, pues el caudal y el plato de alimentacién del
disolvente vienen determinado por ser el reflujo de la columna. Ademaés, el caudal de la
corriente proveniente de la segunda columna es tan pequefio (incluso después de afiadir
éter isopropilico) que la localizacion de su plato de alimentacién no influye en los
resultados. Asi, como variables de optimizacion queda la localizacion del plato de entrada
de la corriente a separar y el nimero de etapas ideales. El procedimiento de optimizacion
sigue siendo analogo al de casos anteriores; esto es, se fija un nimero de etapas, y se va
modificando el plato de alimentacion hasta alcanzar el valor minimo en el flujo de calor
en caldera. La Tabla 8.8 muestra los escenarios planteados y el valor de las variables de
optimizacion para cada uno de ellos. En la misma también se incluye el caudal de
disolvente, pues aunque no es una variable de optimizacién (viene determinado por el
reflujo de la columna), su valor si varia cuando se modifica el nUmero de etapas ideales

de la columna.

Tabla 8.8 Especificaciones de las variables de disefio para el proceso de deshidratacion de etanol
mediante destilacion azeotrépica con éter isopropilico

Numero de Plato Caudal 1o’
Escenario etapas alimentacion  disolvente Qc(al'(dj;;)
ideales mezcla inicial (kmol/h)
| 20 2 474 2.44
11 22 2 460 2.37
i 24 2 457 2.35
v 26 2 453 2.34
\Y 28 2 452 2.34
VI 30 2 450 2.32

De acuerdo con los resultados de la tabla anterior, a medida que se aumenta el
namero de etapas ideales, el caudal de disolvente necesario para llevar a cabo la
separacion disminuye, y por ende lo hace el flujo de calor en caldera. Un hecho resefiable
es la localizacion optima del plato de alimentacion de la corriente a separar, que adopta

el mismo valor independientemente del nimero de etapas de la columna.
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El siguiente paso es la optimizacion parcial de la segunda columna del proceso,
Ilamada en la Figura 8.7 columna de purificacion de agua, pues es donde se lleva a cabo
la separacion del agua del resto de componentes de la mezcla. No obstante, el
procedimiento de optimizacién sigue siendo el mismo que el aplicado a las columnas de
recuperacion de disolvente de los procesos de destilacion extractiva. Asi, y una vez fijado
el nimero de etapas ideales de la columna, se va modificando el plato de alimentacién
hasta obtener el flujo de calor minimo en caldera. Finalmente, se representan sobre la
misma base estas dos variables como funcion de la razon de reflujo. El punto donde el
cambio en el numero de etapas suponga un aumento drastico en el valor de la razén de
reflujo y del flujo de calor en caldera sera el que marque la configuracion de dicha

columna.

La Figura 8.8 muestra la representacion obtenida para un caudal de 450 kmol/h,
un valor cercano al caudal de la mayoria de escenario (coincide con el escenario VI). Tal
y como puede apreciarse en la misma, el cambio se produce cuando el nimero de etapas
ideales pasa de cinco a cuatro, en torno a un valor de la razon de reflujo de 2.5. Por lo
tanto, se determina que la columna de separacién del agua tenga 5 etapas tedricas. Una
caracteristica destacable es que de acuerdo al dimensionamiento de la columna que realiza
el simulador (célculo del diametro), la columna de purificacion de agua es de relleno. En
este sentido, se ha decidido optar por relleno del tipo cerdmico, con una altura de plato

equivalente (HETP) cercana a los 30 cm.
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6
Quatdera10° (kJ/h)

- 0.6

nimero etapas ideales
-~
.

r 0.4

0.2

3 0.0

0 2 4 [3 8 10 12
razon de reflujo

Figura 8.8 Relacion entre la razon de reflujo y el nimero de etapas tedricas o el flujo de calor en
caldera en la columna purificacién de agua del proceso de deshidratacion de etanol con éter
isopropilico
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Una vez se conocen las caracteristicas de la segunda columna de destilacion ya es
posible obtener los CTA de los escenarios planteados, los cuales se representan en la
Figura 8.9 en funcion del nimero de etapas ideales de la columna azeotrépica. EI material
de las dos columnas de destilacién, asi como sus tanques de reflujo, es acero inoxidable,
el mismo que el utilizado en los dos procesos anteriores. En esta linea, el tipo de
condensador y caldera de la columna azeotropica también es el mismo que en los procesos
de destilacion extractiva (condensador multitubular y caldera del tipo “Kettle”). Sin
embargo, se ha optado por un cambiador de calor de tubos concéntricos para el
condensador de la segunda columna de destilacion.
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Figura 8.9 Costes totales anuales, en millones de €, en funcion del nimero de etapas tedricas de
la columna azeotrdpica del proceso de deshidratacion de etanol con éter isopropilico

Tal y como se aprecia en la figura anterior, los CTA del escenario | son méas
elevados que los correspondientes al resto de escenarios. Esto se debe a la diferencia de
diametros: mientras que en el primer caso la columna posee 2.13 m de diametro, en el
resto de escenario este valor desciende hasta 1.98 m, ocasionando una variacion
significativa en el coste final del inmovilizado. Por lo demaés, sefialar que el valor minimo
de los CTA se encuentra en el escenario I11, que corresponde con una columna azeotropica
de 24 etapas tedricas. A partir de este punto, el ahorro que supone el descenso del flujo
de calor en la caldera de la columna azeotrdpica no se ve compensado por el aumento en
el coste del inmovilizado, lo que provoca que los CTA aumenten. Por lo tanto, y a la vista
de los resultados expuestos, el escenario dptimo es el 111, cuya configuracion se muestra
en la Tabla 8.9.



Simulacion y optimizacion - 249

Tabla 8.9 Optimo global del proceso de deshidratacion de etanol mediante destilacion
azeotrdpica con éter isopropilico

Columna: Azeotropica Purificacion agua
N° de etapas 24 5 (relleno)
Etapa de alimentacion 2 3
Eficacia de los platos (%) 70 70
N° de platos 35 8
Razon de reflujo 0.98 1.37
Vapor de calefaccion (kJ/h) 2.34.107 3.75-10°

Costes totales anuales = 2.11 millones €/afio

8.1.4 Comparacion entre los tres procesos

Una vez se ha realizado la optimizacion econdmica de las tres alternativas
planteadas para la separacion de mezclas etanol + agua es posible realizar la comparacion
entre las mismas que dictamine, en base a criterios econdmicos, cual de las tres es la mas
favorable. En esta linea, la Figura 8.10 muestra, mediante diagramas de barras, los costes
mas importantes (la tasa anual correspondiente a la amortizacién de inmovilizado y los
costes anuales de vapor, agua y disolvente) para cada una de las tres alternativas

planteadas. Se han omitido los costes de electricidad porque su valor es muy pequefio
comparado con el resto.
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Figura 8.10 Costes de los tres procesos de destilacion planteados para la deshidratacion de etanol

(dest. extractiva: etilenglicol y glicerol; dest. azeotrdpica: éter isopropilico) Nota: el coste del vapor
en el caso del glicerol incluye el del fluido térmico
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A tenor de los resultados mostrados en la figura anterior, el proceso que hace uso
de etilenglicol es el mas econémico. Analizando los costes por separado, en primer lugar
se encuentra los derivados del inmovilizado. En el caso del glicerol, estos costes se ven
considerablemente encarecidos debido al sistema de vaporizacién de glicerol. Por otra
parte, el consumo tan alto de disolvente que requiere el proceso con éter isopropilico
resulta en una columna de destilacion, caldera, tanque de reflujo y condensador de

dimensiones elevadas, por lo que el coste del inmovilizado también se ve aumentado.

Por lo que respecta a los costes del vapor, nuevamente el proceso con glicerol se
ve encarecido por el uso del fluido térmico, pues el flujo de calor en caldera es del mismo
orden de magnitud que el del proceso con etilenglicol. Por el contrario, cuando se utiliza
éter isopropilico, el flujo de calor en caldera si es significativamente mas elevado, lo que
se traduce en un consumo mayor de vapor saturado de calefaccién. Esta misma
argumentacion explica también las diferencias existentes en el consumo de agua, aunque

teniendo en cuenta que ahora la variable a comparar es el flujo de calor en el condensador.

Por ultimo, destacar que no se aprecian grandes diferencias entre los costes
ocasionados por la pérdida de disolvente. Esto se debe a dos razones: la primera es el
precio similar que tienes los tres compuestos utilizados segun la Tabla 8.3. La segunda es
que, puesto que las corrientes producto poseen composiciones muy parecidas en los tres
casos, las pérdidas de disolvente también tienen la misma magnitud, siendo ligeramente

superior en el caso del éter isopropilico.

Asi pues, los resultados muestran que la destilacion extractiva con etilenglicol es
el proceso mas viable econdmicamente para llevar a cabo la separacion de etanol y agua,
pues los costes del proceso son sensiblemente inferiores a las otras dos alternativas. Otra
de las ventajas de este proceso es que la baja presion de vapor del etilenglicol impide que

las pérdidas por evaporacion sean considerables.

Ademas, la toxicidad de este compuesto es relativamente baja, especialmente si
se compara con benceno, que es el compuesto utilizado durante muchos afios para separar
las mezclas de etanol y agua. Todo esto hace del etilenglicol un compuesto muy
recomendable a la hora de realizar la deshidratacion del etanol, pues ademas de ser capaz
de llevar a cabo la separaciéon de la mezcla inicial también concuerda con la filosofia

adyacente a la Quimica Sostenible.
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8.2 Separacion de mezclas 1-propanol + agua

Tal y como se comprob6 anteriormente, el disolvente capaz de romper el
aze6tropo 1-propanol + agua con menor cantidad era el isobutanol, aunque también
invertia la volatilidad relativa. Esto Gltimo se traducia en una columna de recuperacion
de disolvente con un elevado nimero de platos, pues el isobutanol y el 1-propanol poseen
una volatilidad relativa cercana a la unidad. Ademas, el azedtropo entre agua e isobutanol
dificultaba la separacion de ambos compuestos en la columna extractiva, aun con el uso
de un decantador. Como consecuencia, el uso de isobutanol como disolvente capaz de
llevar a cabo la separacion entre 1-propanol y agua fue descartado. En su lugar se ha
decidido simular el proceso con etilenglicol, a pesar de la cantidad relativamente alta que
se requiere del mismo para romper el aze6tropo. Por el contrario, el uso de 2-metoxietanol
si fue descartado por el elevado consumo requerido del mismo (la cantidad minima estaba
cerca del 75% molar de disolvente).

Por lo que respecta al resto de compuestos, se han simulado los procesos de
destilacion azeotropica con el éter isopropilico y el acetato de propilo. En ambos casos
existe un azeo6tropo heterogéneo siendo la minima temperatura del sistema, que permite
Ilevar a cabo un proceso de destilacion azeotrdpica. La principal diferencia reside en que
en el caso del éter isopropilico el azedtropo es binario, mientras que en el sistema con

acetato de propilo el aze6tropo es ternario.

La Tabla 8.10 muestra las especificaciones iniciales de los procesos simulados.
La concentracién de la corriente con la mezcla a separar se encuentra cercana al punto
azeotropico, siguiendo de esta forma la pauta establecida en el caso de mezclas con etanol.
En este sentido, se considera que la corriente obtenida tras la fermentacion se somete a
un tratamiento inicial en una columna de preconcentracion para aumentar su contenido
en alcohol. Asi pues, la corriente inicial posee un 35% molar de 1-propanol, siendo el
caudal total de dicha corriente igual a 100 kmol/h. De igual forma, se establece como
norma general para los tres procesos que la corriente de 1-propanol que se obtenga posea
una pureza del 99% molar. La especificacion de la pureza del agua solamente se da para
el caso de la destilacion extractiva, pues en el resto de procesos ésta viene dada por el
ELL del sistema, al obtenerse el agua en un decantador. Por Gltimo, también se indican
las especificaciones de la recuperacion de 1-propanol y agua para el Unico caso de

destilacién extractiva simulado.
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Tabla 8.10 Especificaciones iniciales de los procesos con 1-propanol y agua

Variable Especificacion
Mezcla binaria Temperatura (°C) 87.4
Caudal molar (kmol/h) 100
Composicion molar 35% 1-propanol
Pureza productos 1-propanol 99.0% molar
Agua’ 99.5% molar
Recuperacion? 1-propanol 99.5% molar
Agua 99.9% molar

Solamente en el proceso de destilacion extractiva con etilenglicol

8.2.1 Destilacion extractiva con etilenglicol

El primer paso es especificar el modelo termodindmico encargado de estimar los
datos ELV. En este sentido, y a tenor de los resultados obtenidos, el modelo escogido ha
sido Wilson. Los valores de los parametros son los publicados en la Tabla 6.32. La
secuencia de destilacion simulada se muestra en la Figura 8.11. Tal y como se aprecia en
dicha figura, el proceso de separacion es analogo al descrito en la seccién correspondiente
al sistema etanol + agua. En este sentido, no existen diferencias significativas, mas alla
de las asociadas a la propia naturaleza intrinseca del proceso como son el caudal de
disolvente requerido para llevar a cabo la separacion (que en esta ocasion es mas elevado)
o las condiciones de operacion en ambas columnas. Asi, en la columna extractiva se
obtiene como destilado una corriente de 1-propanol y como residuo una corriente de agua
maés etilenglicol, que se separa luego en la columna de recuperacion de disolvente. En
esta columna se obtiene agua como producto de cabeza y etilenglicol como corriente
residuo, la cual se recircula posteriormente hacia la columna de extraccion. Existe
también una corriente de etilenglicol fresco con el objeto de paliar las pérdidas de

disolvente.

Las variables de disefio son las que se muestran en la Tabla 8.10: una fraccién
molar de los productos de 0.99 en ambos casos, y un porcentaje de recuperacion de 99.5%
y 99.9% para 1-propanol y agua, respectivamente. El procedimiento de optimizacion es
el mismo que el utilizado en el caso del etanol; se plantean varios escenarios en funcién
del nimero de etapas ideales de la columna extractiva y a continuacion se modifica el
caudal de disolvente y el plato de alimentacion de cada una de las corrientes de entrada

hasta alcanzar el flujo de calor minimo en caldera.
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En la siguiente tabla se muestran las especificaciones principales (nimero de
etapas tedricas, localizacion del plato de alimentacion, caudal de disolvente y flujo de
calor en caldera) de cada uno de los seis escenarios planteados para la simulacion y

optimizacion del proceso.

Tabla 8.11 Especificaciones de las variables de disefio para el proceso de deshidratacion de 1-
propanol mediante destilacion extractiva con etilenglicol

_ Numero Plato de alimentacion _Caudal Qeaderal10°
Escenario deetapas o 1ente  mezclainicial  Ololvente (kd/h)
ideales (kmol/h)
I 32 3 26 265 5.81
1 34 3 28 250 5.68
11 36 3 30 245 5.60
IV 38 3 32 240 5.54
v 40 3 34 235 5.50
Vi 42 3 36 230 5.47

Si se observa el caudal de disolvente de la tabla anterior se observa como, en el
mejor de los casos (escenario V1), la cantidad de etilenglicol que se requiere para llevar a
cabo la separacion se sitla en torno al 70% molar, un valor mucho mas elevado que el
correspondiente a la fraccion molar minima de disolvente (xms) calculada en el
subapartado anterior, que era de 0.575. Por lo tanto, nuevamente se constata que el valor
de xms s una variable especialmente til a la hora de comparar disolventes, pero que no

indica exactamente la cantidad de disolvente requerida en el proceso de separacion.

Una vez se ha optimizado la columna extractiva el siguiente paso es determinar la
configuracién éptima de la columna de recuperacién de disolvente. Al igual que en los
casos anteriores, se ha calculado la razon de reflujo y el flujo de calor en caldera para
distintos valores del numero de etapas ideales de la columna, fijando para ello el valor del
caudal de disolvente de cada escenario. Después se representan, sobre un mismo plano,
el numero de etapas ideales y el flujo de calor en caldera como funcion de la razon de
reflujo.

La Figura 8.12 muestra la construccion realizada para un caudal de disolvente de
250 kmol/h (correspondiente al escenario I1). Tal y como se aprecia en la figura, cuando
la columna pasa de ocho a siete etapas ideales, se produce un aumento considerable de la
razon de reflujo y del flujo de calor en caldera. Por lo tanto, se resuelve que la columna

de recuperacion de disolvente conste de 8 etapas tedricas.
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Figura 8.12 Relacion entre la razén de reflujo y el nimero de etapas teoricas o el flujo de calor
en caldera en la columna de recuperacion de disolvente del proceso de deshidratacién de 1-

propanol con etilenglicol

Con la configuracion de la columna de recuperacion de disolvente conocida ya es

posible calcular los CTA para cada uno de los escenarios planteados anteriormente. El

procedimiento es el mismo que el aplicado en todos los casos hasta el momento, haciendo

uso del software CosTe y considerando los mismos materiales de construccion que en el

caso del etanol. Los resultados obtenidos se muestran, de forma grafica, en la Figura 8.13.
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Figura 8.13 Costes totales anuales, en millones de €, en funcion del nimero de etapas teéricas de
la columna extractiva del proceso de deshidratacion de 1-propanol con etilenglicol
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Tal y como se aprecia en la figura anterior, existe un minimo cuando el nimero
de etapas ideales es 40, que corresponde con el escenario V. A partir del mismo, el ahorro
que supone la disminucién en el flujo de calor en caldera no se ve compensado por el
aumento de los costes del inmovilizado. Por lo tanto, se concluye que la columna
extractiva tendra 40 etapas ideales, mientras que la columna de recuperacion de
disolvente, 8. La Tabla 8.12 muestra de forma mas detallada la configuracion del
escenario que ha resultado como la éptima tras el balance econdmico. Ademas, en el
Apéndice 10.5 se detallan los costes de operacion (consumo de vapor, de agua, etc.) y los
costes del inmovilizado para este mismo caso, asi como el dimensionado de todos los

equipos que forman parte del proceso.

Tabla 8.12 Optimo global del proceso de deshidratacién de 1-propanol mediante destilacion
extractiva con etilenglicol

Columna: Extractiva Recuperacion disolvente
N° de etapas 40 8
Etapa de alimentacion 3 (disolvente) 3
34 (alimento)
Eficacia de los platos (%) 70 70
N° de platos 58 12
Razon de reflujo 4.07 0.84
Vapor de calefaccion (kJ/h) 5.50-10° 6.07-10°

Costes totales anuales = 1.31 millones €/afio

8.2.2 Destilacion azeotropica con éter isopropilico

De acuerdo a los datos experimentales, la adicion de éter isopropilico al sistema
formado por 1-propanol y agua no produce ningun azeétropo ternario. Sin embargo, si
existe un azedtropo binario heterogéneo con la minima temperatura del sistema, el que
forman agua y éter isopropilico. Gracias a esto, es posible llevar a cabo la separacion
mediante un proceso de destilacion azeotrépica. La Figura 8.14 muestra el diagrama de
flujo del proceso simulado en este sistema. EI modelo elegido para llevar a cabo dicha
simulacion es el NRTL, con los parametros que se obtuvieron de las correlaciones y que
se muestran en la Tabla 6.32. De acuerdo al diagrama, el proceso consta de una Unica
columna de destilacion, con el consiguiente ahorro en los costes derivados del

inmovilizado y los costes de operacidn gque esto supone.
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El motivo de que la secuencia de destilacion solamente conste de una Unica
columna de destilacion es que la separacion del agua se produce en el decantador, pues la
composicién de la corriente acuosa que sale del mismo puede ser lo suficientemente
elevada (dependiendo de la temperatura, en torno al 98% molar) para desestimar la opcién

de utilizar una segunda columna de destilacion.

Asi, el proceso presenta en primer lugar un decantador cuyas corrientes de entrada
son la mezcla inicial a separar y otra corriente rica en disolvente (éter isopropilico),
recirculada desde la columna de destilacion y a la que se le afiade otra corriente de éter
isopropilico fresco. Las corrientes de salida del decantador son una corriente acuosa con
un alto contenido en agua y otra corriente organica compuesta mayoritariamente por 1-
propanol y éter isopropilico. Estos dos compuestos se separan posteriormente en la
columna azeotrdpica, obteniéndose el 1-propanol como corriente residuo y éter
isopropilico como corriente que sale por cabeza de columna. Tal y como se ha explicado
al principio del presente parrafo, esta corriente se recircula hacia el decantador.

Las especificaciones de la columna azeotropica y de la corriente formada por la
mezcla a separar son las especificadas en la Tabla 8.12. A pesar de que no exista una
columna de purificacion de agua si es posible establecer, dentro de unos limites, la
composicion de la corriente de agua que se obtiene en el proceso. Para ello, se debe
modificar la temperatura del decantador y el caudal de disolvente. En este caso, se ha
fijado una temperatura de 30 °C en el decantador y un caudal de disolvente de 36 kmol/h
para obtener una corriente de agua con un contenido del 98%, pues un grado de pureza
del 99% requiere valores de la temperatura demasiado pequefios (en torno a los 0°C), lo
que aumentaria considerablemente el coste de operacion (el agua de refrigeracion es

mucho mas que el agua de servicio).

La Tabla 8.13 muestra los seis escenarios planteados para llevar a cabo la
optimizacion. Tal y como se ha comentado en el parrafo anterior, el valor del caudal de
disolvente esta fijado por la extraccion liquido-liquido que se lleva a cabo en el
decantador. Por lo tanto, y dado que solamente existe una corriente de entrada en la
columna, las variables de optimizacion se limitan al nimero de etapas y a la localizacion

del Unico plato de alimentacion.
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Tabla 8.13 Especificaciones de las variables de disefio para el proceso de deshidratacion de 1-
propanol mediante destilacion azeotrdpica con éter isopropilico

Y 6
Escenario egggseizoegis alimg:\(ia(i?én Qcalff]r/ar{)lo

I 20 11 6.29

1 21 11 6.25
i 22 11 6.24
v 23 12 6.21

\% 24 12 6.16
VI 25 13 6.15

La secuencia de separacidn de este sistema se compone de una Unica columna de

destilacion. Por lo tanto, en esta ocasion no es necesaria ninguna optimizacion méas para

calcular los CTA de cada uno de los escenarios propuestos. Asi, la Figura 8.15 muestra

los valores obtenidos para los distintos escenarios planteados en el paso anterior.
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Figura 8.15 Costes totales anuales, en millones de €, en funcioén del namero de etapas tedricas de
la columna azeotrdpica del proceso de deshidratacion de 1-propanol con éter isopropilico

La figura anterior muestra valores similares para todos los escenarios planteados

a excepcion del ultimo, aunque si existe un minimo cuando la columna azeotrdpica posee

21 etapas ideales, situacion que corresponde al escenario Il. El descenso entre los

escenarios | y 11 se debe en gran parte a la diferencia en los valores del flujo de calor en

caldera. A partir de aqui, el incremento en el inmovilizado no compensa el ahorro en los

costes del consumo de vapor o agua, y los CTA se incrementan. Especialmente Ilamativo

resulta el ultimo escenario, con un incremento cercano al 2%.
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La Tabla 8.14 muestra las principales caracteristicas del escenario Il, que resulto
ser el 6ptimo global, mientras que en el Apéndice 10.5 se puede consultar de forma mas
detallada los costes variables y del inmovilizado, asi como las caracteristicas principales
(dimensionado, material de construccion, tipo, etc.) de las distintas unidades que forman

parte del proceso planteado.

Tabla 8.14 Optimo global del proceso de deshidratacion de 1-propanol mediante destilacion
azeotropica con éter isopropilico

Equipo Caracteristica Valor
Columna Azeotropica N° de etapas 21
Etapa de alimentacion 11
Eficacia de los platos (%) 70
N° de platos 30
Razon de reflujo 3.19
Vapor de calefaccion (kJ/h) 6.25-10°
Decantador Temperatura (°C) 30

Flujo de calor (kJ/h) 1.77-103

Costes totales anuales = 0.73 millones €/ano

8.2.3 Destilacion azeotrdpica con acetato de propilo

El sistema ternario formado por 1-propanol, agua y acetato de propilo presenta un
azedtropo ternario heterogeneo que permite llevar a cabo un proceso de destilacion
azeotrdpica, donde el agua se elimina mediante un decantador, al igual que en el caso
anterior. Sin embargo, esta vez el decantador se sitda justo después de la columna de

destilacion, tal y como se muestra en la Figura 8.16.

Esta configuracion es consecuencia de la topologia del mapa de curvas residuales,
tal y como se describié en el capitulo anterior. Asi, la columna azeotropica tiene tres
alimentos: la mezcla a separar, una corriente rica en acetato de propilo y otra corriente de
disolvente fresco para suplir las pérdidas del mismo. En esta columna el 1-propanol se
obtiene como corriente residuo. Por otra parte, el destilado posee una composicién
cercana al azedtropo ternario por lo que, al condensar, se divide en dos fases: una fase
acuosa cuya fraccion molar de agua se encuentra cercana a la unidad y otra fase organica
rica en acetato de propilo, que se utiliza como reflujo de la columna azeotropica, haciendo

minimo el gasto en disolvente.



Simulacion y optimizacion - 261

Columna

. o1
Azeotrépica
Destilada C1
— . F
Entrada n Drga;rﬁc 5
u —N
i
—— -
Acststo de Decantador
propilo fresco a9
dfp— Praducto
(Agua)
Producto
” (1-propanal)
Fase Crganica
Recirculada
:: o ? )
Bomba
Entrada Producto {1-propanol) Products (Agua)
lemperatura (*C): 874 lemperatura ("C): 98,7 Temperatura ("C): 15.0
Presion (kKPa): 1013 Presbin (kFPa): 101.3 Presiion (kPa): 101.3
Cawdsl masics (kp'h): 3274 Caudal misico (Kg'h): 1989 Cuodlal misica (ka'h): 1213
Compawiciin (fraccidn molar): Composicion (fraccitn molar): Composicion (fraccidon molar):
1-propassl: AR 1-propassl: DLOD0HE 1-propanck hikhd
Aguai &S00 Agua: X Aguaz DLETSH
Efer inopropilice:  pUs000 Eter hopropilica:  gu000i Eter isopropilica; 0.0008

Figura 8.16 Diagrama de flujo del proceso de deshidratacion de 1-propanol mediante destilacion
azeotropica con acetato de propilo

El modelo termodinamico empleado en la simulacion ha sido el NRTL, cuyos
parametros se muestran en la Tabla 6.32. Las variables de disefio de la columna
azeotrdpica, asi como las especificaciones de la corriente inicial, son las expuestas en la
Tabla 8.10. En esta ocasion, el ELL se muestra menos favorable a la separacion del agua
en el decantador. Asi, para obtener una corriente acuosa con un 97% molar de agua es
necesario disminuir la temperatura en el decantador hasta los 20 °C. No obstante, dado
que esta opcidn sigue siendo mas econdémica que utilizar otra columna de destilacion y la
composicién de la corriente que se obtiene es suficientemente elevada en agua, se ha

decidido por la configuracién con decantador.

En total se han plateado seis escenarios, que se muestran en la Tabla 8.15. Se ha
considerado que tanto la corriente recirculada (rica en acetato de propilo) como la
corriente de disolvente fresco acttan como el reflujo de la columna de destilacion, por lo
que la localizacion de su plato de alimentacion no es una variable de disefio, de igual

forma que sucedia en el sistema con etanol, agua y éter isopropilico.
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Por lo demas, el proceso de optimizacion es analogo al realizado en todos los casos
anteriores: se fija el numero de etapas y se va modificando el caudal de disolvente y la
localizacion del plato de alimentacion hasta alcanzar un flujo de calor minimo en caldera.
Aunque el caudal de disolvente no es una variable de disefio (viene marcado por el
decantador), se ha decidido incluir también su valor en la Tabla 8.15 puesto que éste varia

dependiendo del escenario.

Tabla 8.15 Especificaciones de las variables de disefio para la deshidratacion de 1-propanol
mediante un proceso de destilacion azeotropica con acetato de propilo

Escenario _iumero de Plato de Caudal disolvente  Qcalgera/10’
etapas ideales  alimentacion (kmol/h) (kJ/h)

! 20 14 182 174

' 22 16 165 1.63
i 24 18 163 1.62
v 26 20 160 161

v 28 22 158 159
Vi 30 24 155 158

Dado que este proceso consta de una Unica columna de destilacion ya es posible
calcular los CTA para cada uno de los escenarios planteados. En este sentido, en la Figura
8.17 se muestran los valores de los CTA en funcién del nimero de etapas ideales de la

columna azeotrépica.
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Figura 8.17 Costes totales anuales, en millones de €, en funcion del nimero de etapas tedricas de
la columna azeotropica del proceso de deshidratacion de 1-propanol con acetato de propilo
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A tenor de la figura anterior, es posible afirmar que el punto 6ptimo se encuentra
en la columna azeotropica de 26 etapas ideales, que corresponde con el escenario 1V,
aunque las diferencias con el resto de escenarios son muy pequefias, a excepcion del
ultimo. Esto evidencia la influencia del caudal de disolvente en el valor final de los CTA.
Por lo tanto, se establece como global 6ptimo el escenario IV. Los valores de las variables
de disefio para este caso se muestran en la Tabla 8.17, mientras que las caracteristicas mas
detalladas del proceso y sus costes (gastos en vapor de calefaccidn, electricidad, agua,
dimensionamiento y material de construccion de los equipos, etc.) se pueden encontrar

en el Apéndice 10.5.

Tabla 8.16 Optimo global del proceso de deshidratacion de 1-propanol mediante destilacion
azeotropica con acetato de propilo

Equipo Caracteristica Valor

Columna Azeotropica N° de etapas 26
Etapa de alimentacion 20 (mezcla binaria)

Eficacia de los platos (%) 70
N° de platos 38
Razon de reflujo 1.50
Vapor de calefaccion (kJ/h) 1.61-107
Decantador Temperatura (°C) 20
Flujo de calor (kJ/h) 2.10-10°

Costes totales anuales = 1.62 millones €/afio

8.1.4 Comparacion entre los tres procesos

Una vez se ha determinado el éptimo global para cada uno de los procesos
planteados hasta el momento ya es posible realizar la comparativa entre los mismos para
establecer cual de ellos resulta mas atractivo desde el punto de vista economico. En este
sentido, la Figura 8.18 muestra, empleando un grafico de barras, los costes principales de
cada proceso: el coste anual derivado de la amortizacién de inmovilizado, el coste en
vapor de caldera, el coste en agua de refrigeracion y los costes ocasionados por la pérdida
de disolvente. Una vez mas no se han incluido los costes derivados del consumo eléctrico,
pues su valor es de varios 6rdenes de magnitud inferior al resto de costes mostrados en la

citada figura.
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A la vista de los resultados expuestos en la figura anterior, es posible catalogar el
proceso de destilacion azeotropica con éter isopropilico como el mas econémico de los
tres que se han planteado, pues presenta los costes mas bajos en casi todos los aspectos
calculados. En segundo lugar se encuentra el proceso de destilacién extractiva con
etilenglicol, cuyos CTA son ligeramente menores a los de la destilacion azeotropica con

acetato de propilo.
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Figura 8.18 Costes de los tres procesos de destilacion planteados para la deshidratacion de 1-
propanol (dest. extractiva: etilenglicol; dest. azeotrépica: éter isopropilico y acetato de propilo)

Analizando los resultados por apartados, resulta Ilamativo que el proceso con
etilenglicol tenga un coste en el inmovilizado inferior al del proceso con acetato de
propilo, aun contando con una columna de destilacion més en la secuencia. Esto se debe
a la cantidad tan alta de disolvente necesario para llevar a cabo la destilacion azeotropica
con acetato de propilo, que resulta en un aumento en el didmetro de la columna (y el

decantador), y por lo tanto, en un incremento del coste final.

Al contrario que en los costes del inmovilizado, el consumo de vapor del proceso
con etilenglicol es mayor al del acetato de propilo. La razon reside en que, a pesar de
utilizar caudales mayores, el acetato de propilo tiene una temperatura de ebullicion menor
que la del etilenglicol, y ademas su proceso solo consta de una caldera, lo que acaba

repercutiendo considerablemente en el consumo final.
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El siguiente coste calculado es el derivado del consumo de agua. En esta ocasion,
los valores de los procesos con etilenglicol y éter isopropilico son mucho mas pequefios
que los del proceso con acetato de propilo, pues en este Gltimo caso se necesita agua de
refrigeracion (mucho maés cara que el agua de servicio) para que la corriente acuosa del

decantador tenga la pureza adecuada.

Por ultimo, el proceso con mayores pérdidas de disolvente es el que hace uso de
acetato de propilo, aunque en términos globales los valores son semejantes en los tres
casos. Por lo tanto, y en vista a los resultados, queda demostrado que el proceso para
separar 1-propanol y agua mas rentable desde un punto de vista econémico es la
destilacién azeotropica con éter isopropilico como disolvente. No obstante, la destilacién
extractiva con etilenglicol también deberia contemplarse, especialmente en aquellos casos
en los que la pureza de la corriente de agua que se obtiene en el caso del éter isopropilico

no cumpla con los estandares marcados.






9. Conclusiones
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En base a los resultados expuestos a lo largo de esta memoria es posible enunciar

las siguientes conclusiones:

Haciendo uso de un equipo de destilacion del tipo Labodest, se ha determinado
experimentalmente el ELV de los sistemas binarios etanol + agua y 1-propanol +
agua. Todas las mediciones se realizaron a una presion constante de 101.3 kPa.
En ambos sistemas existe un azedtropo de temperatura de ebullicién minima que

impide separar estas mezclas mediante destilacion convencional.

Optando por la destilacion extractiva para llevar a cabo la separacion de estas
mezclas azeotrdpicas, se han propuesto una serie de compuestos que actien como
disolvente. En este sentido, sea determinado experimentalmente el ELV isobarico

a 101.3 kPa de los siguientes sistemas ternarios:

-Etanol / 1-Propanol + Agua + Etilenglicol
-Etanol + Agua + Glicerol

-Etanol / 1-Propanol + Agua + 2-Metoxietanol

Los resultados experimentales indicaron que ninguno de los disolventes
propuestos para llevar a cabo la deshidratacion de alcoholes mediante destilacion
extractiva forma un azedtropo ternario con la mezcla a separar. Por lo tanto, los
compuestos propuestos como disolvente cumplen con uno de los requisitos

exigidos para poder llevar a cabo la separacién mediante destilacion extractiva.

Ademaés de estudiar la posibilidad de un proceso de destilacion extractiva, también
se ha contemplado llevar a cabo la separacion de las mezclas binarias azeotrdpicas
mediante un proceso de destilacion azeotropica utilizando compuestos
parcialmente miscibles con el agua. Para ello, se ha determinado
experimentalmente el ELV y ELLV isobarico a 101.3 kPa de los siguientes

sistemas ternarios:

- Etanol / 1-Propanol + Agua + Eter isopropilico
- Etanol / 1-Propanol + Agua + Acetato de propilo

- Etanol / 1-Propanol + Agua + Isobutanol
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= Mediante un equipo de destilacion Labodest HMS 500 C se ha determinado la
composicién y temperatura de los azedtropos ternarios presentes en los sistemas
con etanol parcialmente miscibles. En este sentido, se han obtenido los datos
experimentales del aze6tropo ternario heterogéneo de temperatura de ebullicién
minima del sistema formado por etanol, agua y éter isopropilico y los
correspondientes al aze6tropo ternario homogéneo de temperatura de ebullicion
minima del sistema formado por etanol, agua y acetato de propilo. El resto de

sistemas con etanol no presentan ningin azeotropo ternario.

= Obtenidos los datos azeotropicos de los sistemas con etanol, se ha hecho lo propio
para las mezclas con 1-propanol. En este sentido, se ha determinado la
composicion y temperatura del aze6tropo ternario heterogéneo de temperatura de

ebullicién minima del sistema formado por etanol, agua y acetato de propilo.

= Ninguno de los dos sistemas resultantes tras la adicidn de isobutanol presenta un
azeoOtropo ternario, ni tampoco un azeO6tropo heterogéneo con la menor

temperatura del sistema.

= También se ha decidido proponer un liquido idnico, Ila
bis(trifluorometilsulfonilimida) de 1-butil-3-metilimidazolio (y cuya forma
abreviada es [BMIM][NTfz]) como disolvente en un proceso de destilacion
extractiva para separar etanol y agua. Se trata de un compuesto con una presion
de vapor muy baja a temperatura ambiente y parcialmente miscible con el agua.
En este sentido, se ha determinado el ELV y el ELLV isobarico a 101.3 kPa para

el sistema ternario formado por etanol, agua y [BMIM][NTf2].

= Y, independientemente del sistema, todas las muestras se han analizado mediante
cromatografia de gases, aungue en el caso del sistema con el [BMIM][NTf2]se ha
utilizado un dispositivo disefiado especificamente (de la Torre y col., 2015) para
la determinacion experimental de la composicion de mezclas de dos o mas
componentes con un liquido iénico. Este equipo, puesto en marcha por De la Torre
y col., esta basado en la diferencia de volatilidades de los compuestos que forman
la mezcla, llevando a cabo una serie de microdestilaciones que permiten separar

con total precision los compuestos volatiles del liquido idnico.
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Se ha verificado la consistencia termodindmica de los datos experimentales. Asi,
se ha aplicado el test de Fredenslund a los datos ELV de los sistemas binarios
mientras que el test de McDermott-Ellis modificado por Wishiak y Tamir se ha
aplicado a los datos ELV de los sistemas ternarios. Aunque todos los sistemas han
pasado satisfactoriamente los citados test, las desviaciones son menores en
aquellas mezclas cuyos componentes tienen valores de la temperatura de

ebullicién semejantes.

A excepcion del sistema con el liquido idnico, todos los datos experimentales han
sido correlacionados satisfactoriamente utilizando los modelos de actividad
NRTL y UNIQUAC. Ademas, los datos experimentales del tipo ELV también se
han correlacionado con el modelo de Wilson. Las desviaciones obtenidas son
menores en aquellos casos donde los componentes del sistema ternario son
completamente miscibles. Las diferencias mas grandes entre los valores
experimentales y estimados se encuentran en la composicion de la fase acuosa de
los sistemas con compuestos parcialmente miscibles. No se aprecian diferencias
significativas entre los resultados de los modelos, aunque en la mayoria de los

sistemas el modelo NRTL es el que consigue las desviaciones méas pequefas.

Los datos ELV del sistema con [BMIM][NTf2] han sido correlacionados con el
modelo NRTL electrolito. No ha sido posible correlacionar a la misma vez y de
forma satisfactoria los datos ELV y los ELLV de este sistema por lo que se sugiere
la necesidad de modelos que puedan predecir con éxito el ELLV de mezclas con

liquidos i6nicos.

Las correlaciones realizadas han servido para obtener una serie de parametros que,
aplicados a su correspondiente modelo, sirven para estimar el ELV y el ELLV
bajo condiciones distintas a las experimentales. Ademas, con estos parametros

también se han calculado los mapas de curvas residuales de cada sistema.

La presencia de un azedtropo heterogéneo con la minima temperatura de
ebullicién permite postular al éter isopropilico como disolvente en un proceso de
destilacién azeotrdpica para separar cualquiera de las dos mezclas estudiadas,

aungue en el sistema con 1-propanol y agua este aze6tropo es binario.
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= La presencia de un azedtropo heterogéneo con la minima temperatura de
ebullicién permite proponer al acetato de propilo como disolvente en un proceso

de destilacion azeotropica para separar la mezcla formada por 1-propanol y agua.

= La presencia de un azeotropo ternario homogéneo en el sistema formado por
etanol, agua y acetato de propilo descarta el uso de este Gltimo como disolvente
para la separacion, ya sea mediante un proceso de destilacion extractiva o

azeotropica.

= El resto de compuestos (2-metoxietanol, etilenglicol, glicerol, isobutanol y
[BMIM][NTf2]) han sido propuestos como disolventes en un proceso de
destilacion extractiva. Ademas, en estos sistemas se han utilizado los pardmetros
obtenidos mediante correlacion para calcular las lineas de isovolatilidad y los
diagramas pseudo-binarios. De esta forma, se ha obtenido la cantidad minima de

disolvente requerida para romper el aze6tropo binario de la mezcla inicial.

= En el caso del etanol, los mejores resultados se han obtenido con el etilenglicol,
seguido de cerca por el glicerol. ElI 2-metoxietanol, el isobutanol y el
[BMIM][NTf2], aunque consiguen modificar la volatilidad, no lo hacen con la
significancia requerida, por lo que su uso como disolvente queda descartado.
Ademas, el [BMIM][NTf,] invierte la volatilidad relativa de los compuestos a
separar mientras que el isobutanol hace lo propio a elevadas concentraciones del

mismo.

= En el caso de los sistemas con 1-propanol, los resultados obtenidos son menos
favorables para la separacion que los de las mezclas etanol + agua. EI compuesto
con mejor valoracion es el isobutanol. Sin embargo, invierte la volatilidad relativa
entre el agua y 1-propanol, lo que dificulta su recuperacién en el proceso, pues la
semejanza entre los valores de la temperatura de ebullicion del isobutanol y el 1-
propanol hace que para la separacion de los mismos se requiera una columna de
destilacion con un elevado nimero de etapas. El siguiente en la lista es el
etilenglicol, capaz de romper el aze6tropo con una cantidad razonable. Por Gltimo
se encuentra el 2-metoxietanol, que también invierte la volatilidad, y cuyos
resultados desaconsejan su uso como disolvente en un proceso de destilacion

extractiva.
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Con el fin de realizar una comparativa entre los compuestos propuestos para la
separacion de las mezclas etanol + agua, se han simulado los procesos de
destilacion extractiva con etilenglicol y con glicerol, y el proceso de destilacion
azeotropica con éter isopropilico. En los tres casos se ha conseguido obtener una
corriente de etanol con una pureza del 99% molar, y una recuperacion del mismo

con ese mismo valor.

Ademas de la simulacion, se ha realizado una optimizacion bajo criterios
econdémicos de los procesos de deshidratacion de etanol planteados, calculando
paraello los CTA. En vista de los resultados obtenidos, el proceso con etilenglicol
es el mas atractivo desde el punto de vista econémico, seguido del glicerol. El éter

isopropilico, al requerirse en mayor cantidad, posee los costes mas elevados.

En vista a lo analizado en el presente trabajo de tesis doctoral, el etilenglicol se
presenta como el mejor compuesto para llevar a cabo la separacion de mezclas
formadas por etanol y agua. Si bien posee un alto punto de ebullicion, las
cantidades en las que se requiere son lo suficientemente pequefias como para

compensar el aumento en el flujo de calor en caldera.

En el caso del 1-propanol, se ha simulado el proceso de destilacion extractiva con
etilenglicol, y los procesos de destilacion azeotropica con éter isopropilico y con
acetato de propilo. En todos los casos la pureza de la corriente de 1-propanol

obtenida se encuentra en el 99% molar, con una recuperacion cercana al 99%.

Se ha realizado una optimizacion en base a criterios econémicos, calculando los
CTA, para los procesos de deshidratacion de 1-propanol planteados. A tenor de
los resultados obtenidos, la mejor opcidn es la destilacion azeotrdpica con éter
isopropilico, seguida de la destilacion extractiva con etilenglicol. El peor
disolvente, en términos econdémicos, ha resultado ser el acetato de propilo. El
motivo principal se encuentra en los costes del inmovilizado. Mientras que el
proceso de etilenglicol se ve encarecido por la presencia de la segunda columna,
en el caso del acetato de propilo los problemas vienen en el decantador, donde se
necesita una temperatura relativamente baja para obtener una recuperacion de

agua aceptable.
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= En vista a los resultados obtenidos, es posible afirmar que la destilacion
azeotrdpica resulta especialmente atractiva en aquellos casos donde se requiera un
caudal de disolvente moderado y ademas el reparto de lineas de union de las fases

liquidas permita, a temperaturas moderadas, una separacion satisfactoria del agua.



10. Apéndices
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10.1 Nomenclatura

10.1.1 Caracteres alfanuméricos

A

A B, C

A B, C D, E
AADP
AADT
AADXi

AADyji

Aw
Ay

ak

C1, Cz, Cs
Csm

Ci

Cr

Ci

Cv

CTA

Pardmetro de tamafio para el calculo del coste base del equipo
Parametros de la ecuacion de Antoine, ecuacion (4.18)
Parametros de la ecuacion extendida de Antoine, ecuacion (4.19)
Desviacidn absoluta media de la presién

Desviacion absoluta media de la temperatura

Desviacion absoluta media de la composicion del componente i en
la fase liquida

Desviacién absoluta media de la composicion del componente i en
la fase vapor

Area molecular

Parametro de Debye-Hiickel, ecuacion (4.66)
Coeficientes del polinomio de Legendre, ecuacion (4.75)
Segundo coeficiente del virial

Constante utilizadas para el calculo del coste del equipo

Interacciones entre las moléculas i y j en el calculo del segundo
coeficiente del virial, ecuacion (4.12)

Constante dependiente de la temperatura y la naturaleza del
componente, ecuacion (4.4)

Constantes utilizadas en el célculo del factor de presion Fe
Coste del equipo instalado

Capital inmovilizado

Costes anuales fijos

Pardmetro del componente i que equivale a la carga eléctrica en
especies idnicas y cuyo valor es igual a la unidad para el resto de
compuestos, modelo NRTL-e

Costes variables
Coste base del equipo

Costes totales anuales
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D
Di
Dmax

K1, Kz, K3
Lk

li

M

Ms

N

Na

Netapas
Nreal

n

Diametro de la columna de destilacion

Desviacion local del test de McDermott-Ellis, ecuacion (4.83)
Desviacién maxima del test de McDermott-Ellis, ecuacion (4.85)
Factor de material para el célculo del coste del equipo

Factor de presion para el calculo del coste de equipo

Factor cuantitativo para el calculo del coste de los platos

Fugacidad del componente i

Fugacidad del componente i en el estado de referencia

Energia de Gibbs

Parametro del modelo NRTL (también NRTL-e), ecuacion (4.50)
Energia de Gibbs molar

Parametro ajustable del modelo NRTL y NRTL-e, ecuacion (4.50)

Entalpia molar

Entalpia de vaporizacion del componente puro i a la presion de
trabajo

Fuerza ionica, ecuacion (4.65)

Tasa de amortizacion

Tasa de rendimiento de capital

Constantes utilizadas en el célculo del coste base de los equipos
Polinomio de Legendre de orden k

Parametro de la ecuacion de UNIQUAC, ecuacion (4.60)
Numero de fases del sistema

Peso molecular del disolvente

Numero de componentes del sistema

Constante de Avogadro; su valor es de 6,022 10?2 mol*
NUmero de etapas ideales, ecuacion (4.33)

Numero de etapas reales

NuUmero de moles
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Npol

Tb
Te
Tr

T’

Xi
Xm,S

AX

Vi

Orden del polinomio de Legendre en el test de consistencia
termodindmica de Fredenslund

Presién del sistema

Presion critica
Presion de vapor del componente i

En el test de consistencia de McDermott-Ellis, precision en la
determinacion experimental de la presion del sistema.

Presion parcial del componente i

Parametro estructural de &rea del componente i
Constante universal de los gases

Parametro estructural de volumen del componente i
Entropia molar

Temperatura de equilibrio

Temperatura de ebullicion normal

Temperatura critica

Temperatura reducida

Temperatura de vaporizacion del componente puro i a la presion de
trabajo.

En el test de consistencia de McDermott-Ellis, precision en la
determinacion experimental de la temperatura del sistema.

Parametro ajustable del modelo UNIQUAC

VVolumen molecular
Volumen molar del liquido puro i
Volumen molar parcial del componente i

Producto de la fraccion molar del componente i por su carga,
modelo NRTL-e

Fraccion molar del componente i en la fase liquida
Interseccion lineal de isovolatilidad

En el test de consistencia de McDermott-Ellis, precision en la
determinacion experimental de la composicion de la fase liquida.

Fraccion molar del componente i en la fase vapor
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Zc

>

Ui

JOPDH

7

&

Factor de compresibilidad
Factor de compresibilidad critico

NUmero de coordinacion, toma un valor de 10 en el modelo
UNIQUAC

10.1.2 Caracteres griegos

Parametro de desorden del modelo NRTL

Volatilidad relativa del componente i respecto al componente j
Término calculado a partir de los segundos coeficientes del virial
Fraccion molecular de volumen del componente i

Cociente de coeficientes de fugacidad del componente i

Coeficiente de fugacidad del componente i en la fase vapor
Coeficiente de fugacidad del componente i bajo condiciones de
saturacion

Coeficiente de actividad del componente i en la fase liquida
Parametro de la ecuacion de Wilson, ecuacién (4.45)

Pardmetro energético de la ecuacion de Wilson, ecuacion (4.45)
Fraccion molar de area en el modelo UNIQUAC

Potencial quimico del componente i

Densidad

Parametro de aproximacion del modelo Debye-Hiickel; Cheny col.
(1982) fijaron un valor de 14.9

Pardmetro de energia en las ecuaciones NRTL y UNIQUAC
Variable dimensional relacionado con el tiempo, ecuacion (4.38)

Fraccion de volumen molar local del componente i en la
proximidad de una molécula central del mismo tipo, modelo
NRTL-e

10.1.3 Otros simbolos

Constante dieléctrica

Permitividad eléctrica del vacio
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10.1.4 Subindices

a Compuesto anidnico en el modelo NRTL-e

c Compuesto cationico en el modelo NRTL-e

ivj, k Componente i, j ,k , respectivamente

m Compuesto molecular en el modelo NRTL-e

P Proceso a presion constante

pa, pb En el test de consistencia termodinamico de McDermott-Ellis,

punto experimental a y punto experimental b, siendo ambos
continuos cuando se ordenan los datos experimentales en sentido
creciente de temperatura.

s En presencia de disolvente

T Proceso a temperatura constante

10.1.5 Superindices

° Propiedad de componente puro
! Referencia a la fase organica en el equilibrio LLV
Referencia a la fase acuosa en el equilibrio LLV

Referencia a la fase liquida

Lc Referencia a las contribuciones locales o corto alcance en el
modelo NRTL-e

PDH Referencia a las contribuciones de largo alcance en el modelo
NRTL-e

v Referencia a la fase vapor

¢ Referencia a la contribucion combinatorial en UNIQUAC

S En presencia de disolvente

R Referencia a la contribucion residual en UNIQUAC

cale Variable calculada

E Propiedad de exceso

exp Variable obtenida experimentalmente

Referencia a la fase f

Propiedad ideal
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10.2 Propiedades de los compuestos puros
10.2.1 Etanol

Estructura: /\O H Numero CAS: 64-17-5

Propiedades fisico-quimicas:

Parédmetro Unidades  Valor  Referencia
Peso molecular, Mw u.m.a 46.07 1)
Densidad, p, 298.15 K kg/m?® 799.62  Este trabajo
Temperatura de ebullicion normal. To K 351.36  Este trabajo
Temperatura critica, Tc K 513.92 @
Presion critica, Pc kPa 6148 1)
Factor de compresibilidad critico, Zc 0.247 1)
Momento dipolar Debye 1.70 @
Radio de giro A 2.259 (1)
Parametro r, modelo UNIQUAC 2.11 (2)
Parametro g, modelo UNIQUAC 1.97 )

@ Daubert y Danner, 1989
2 DECHEMA (Gmehling y col.), 1977

Parametros de la presion de vapor:

(@) log Pi°(kPa)=A—L (b) InP°(Pa)=A+ B +CInT +DTF"
T(K)+C T(K)
Ecuacioén A B C D E Referencia
@ 16.8958 3795.17 504.068 - - 1)
(b) 74475 -7164.3  -7.3270  3.1340-10% 2 (2

@ Poling y col., 2001
@ Daubert y Danner, 1989
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10.2.2 1-propanol

OH .
Estructura: Numero CAS: 71-23-8
H 3C /\/

Propiedades fisico-quimicas:

Parametro Unidades  Valor  Referencia
Peso molecular, Mw u.m.a 60.10 1)
Densidad, p, 298.15 K kg/m? 799.62  Este trabajo
Temperatura de ebullicion normal. To K 369.97  Este trabajo
Temperatura critica, Tc K 536.78 1)
Presion critica, Pc kPa 5175 1)
Factor de compresibilidad critico, Zc 0.254 1)
Momento dipolar Debye 1.68 1)
Radio de giro A 2.83 (1)
Parametro r, modelo UNIQUAC 2.78 (2)
Parametro g, modelo UNIQUAC 2.51 (2)

@ Daubert y Danner, 1989
@ DECHEMA (Gmehling y col.), 1977

Parametros de la presion de vapor:

B B
a) logP°(kPa)=A-——— — b) INP°(Pa) = A+ +CInT +DTE
(a) log P°(kPa) T(K)+C (b) InR°(Pa) T(K)
Ecuacion A B C D E Referencia
(a) 16.1154 3483.67  478.957 - - (1)
(b) 73.649 -82959 -8.9096 1.8197-10% 2 (2

@ Poling y col., 2001
@ Daubert y Danner, 1989
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10.2.3 Agua

Estructura: /O\ NUmero CAS: 7732-18-5

H™ " H

Propiedades fisico-quimicas:

Parédmetro Unidades  Valor  Referencia
Peso molecular, Mw u.m.a 18.02 @
Densidad, p, 298.15 K kg/m? 997.00  Este trabajo
Temperatura de ebullicion normal. To K 373.15  Este trabajo
Temperatura critica, Tec K 647.13 1)
Presion critica, Pc Bar 220.55 1)
Factor de compresibilidad critico, Zc 0.229 1)
Momento dipolar Debye 1.80 1)
Radio de giro A 0.615 (1)
Parametro r, modelo UNIQUAC 0.92 (2)
Parametro g, modelo UNIQUAC 1.40 (2)

@ Daubert y Danner, 1989
@ DECHEMA (Gmehling y col.), 1977

Parametros de la presion de vapor:

B

B
a) logP°(kPa)=A-—— — b) INnP°(Pa)= A+ +CInT+DTE
(a) log P°(kPa) T(K)+C (b) InPR°(Pa) T(K)
Ecuacién A B C D E Referencia
@) 16.3872 3885.70 503.320 - - 1)
(b) 73.649 -7258.2  -7.3037 4.1653-10° 2 (2)

@ Poling y col., 2001
@ Daubert y Danner, 1989
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10.2.4 2-metoxietanol
O .
Estructura: ) N TN NGmero CAS: 109-86-4

Propiedades fisico-quimicas:

Parametro Unidades  Valor  Referencia
Peso molecular, Mw u.m.a 76.10 1)
Densidad, p, 298.15 K kg/m? 960.12  Este trabajo
Temperatura de ebullicion normal. Tp K 397.58  Este trabajo
Temperatura critica, Tc K 564.0 (1)
Presion critica, Pc kPa 5010 1)
Factor de compresibilidad critico, Zc 0.255 1)
Momento dipolar Debye 2.13 1)
Radio de giro A 2.99 (1)
Parametro r, modelo UNIQUAC 3.02 (2)
Pardmetro g, modelo UNIQUAC 2.75 (2)

@ Daubert y Danner, 1989
@ DECHEMA (Gmehling y col.), 1977

Parametros de la presion de vapor:

B
a) logP°(kPa)=A—_ — b) InP°(Pa) = A+ +CInT+DTE
(a) log P°(kPa) TI) 1 C (b) In P’ (Pa) T(K)
Ecuacioén A B C D E Referencia
@ 20.0451 7180.04 68.527 (1)
(b) 202.63  -1247.2 -27.385 2.64-10° 2 (2)

@ Pick y col., 1956
@ Daubert y Danner, 1989
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10.2.5 Etilenglicol

OH .
Estructura: /\/ NUmero CAS: 107-21-1
HO

Propiedades fisico-quimicas:

Parédmetro Unidades  Valor  Referencia
Peso molecular, Mw u.m.a 62.07 1)
Densidad, p, 298.15 K kg/m?® 1109.90 Este trabajo
Temperatura de ebullicion normal. Tp K 470.27  Este trabajo
Temperatura critica, Tc K 645.0 1)
Presion critica, Pc kPa 7530 1)
Factor de compresibilidad critico, Zc 0.268 1)
Momento dipolar Debye 2.20 1)
Radio de giro A 2.56 (1)
Parametro r, modelo UNIQUAC 2.41 (2)
Parametro g, modelo UNIQUAC 2.25 (2)

@ Daubert y Danner, 1989
@ DECHEMA (Gmehling y col.), 1977

Parametros de la presion de vapor:

(a) logP°(kPa) = A— > (b) INP°(Pa)=A+_ > _+CInT +DTE
T(K)+C T(K)
Ecuacion A B C D E Referencia
() 15.7567 4187.46 451.800 (1)
(b) 84000 -104110 -81976 L03610 ¢ )

() DECHEMA (Gmehling y col.), 1977
@ Daubert y Danner, 1989
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10.2.6 Glicerol

OH

Estructura: NuUmero CAS: 56-81-5
H 0\)\/0 H

Propiedades fisico-quimicas:

Parametro Unidades  Valor Referencia
Peso molecular, Mw u.m.a 92.10 1)
Densidad, p, 298.15 K kg/m?® 1258.52  Este trabajo
Temperatura de ebullicion normal. Tp K 563.05  Este trabajo
Temperatura critica, Tc K 725.05 1)
Presion critica, Pc kPa 6670 @
Factor de compresibilidad critico, Zc 0.256 @
Momento dipolar Debye 3.00 1)
Radio de giro A 3.52 (1)
Parametro r, modelo UNIQUAC 4.80 (2)
Parametro g, modelo UNIQUAC 4.90 (2)

@ Daubert y Danner, 1989
@ DECHEMA (Gmehling y col.), 1977

Parametros de la presion de vapor:

B

(@) logP°(kPa)=A— ———— (b) nP°(Pa)=A+ B +CInT+DTE®
T(K)+C T(K)
Ecuacion A B C D E Referencia
(a) 40.2485 25332.38  92.742 (1)
(b) 112.05 -1437.6 -11.871 7.9537-10°Y 6 (2)

@ Speight, 2005.
@ Daubert y Danner, 1989
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10.2.7 Eter isopropilico

Hy,C. _O. _CHs
Estructura: NUmero CAS: 108-20-3
CH; CHs;
Propiedades fisico-quimicas:
Parédmetro Unidades  Valor  Referencia
Peso molecular, Mw u.m.a 102.18 @
Densidad, p, 298.15 K kg/m? 718.32  Este trabajo
Temperatura de ebullicion normal. To K 341.49  Este trabajo
Temperatura critica, Tec K 500.05 1)
Presion critica, Pc kPa 2880 1)
Factor de compresibilidad critico, Zc 0.267 1)
Momento dipolar Debye 1.20 1)
Radio de giro A 3.90 (1)
Parametro r, modelo UNIQUAC 4.74 (2)
Parametro g, modelo UNIQUAC 4.09 (2)

@ Daubert y Danner, 1989

@ DECHEMA (Gmehling y col.), 1977
Parametros de la presion de vapor:

(a) log F’i"(kPa):A—L (b) INP°(Pa)= A+ B +CInT +DT*"
T(K)+C T(K)
Ecuacion A B C D E Referencia
(a) 17.2254  4867.88  46.453 (1)
(b) 41631 -4668.7 -2.8551  6.3693-10*% 1 (2

@ Cidlinsky and Polak, 1969
@ Daubert y Danner, 1989
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10.2.8 Acetato de propilo

O
Estructura: )J\ Numero CAS: 109-60-4
H,e” S0 s
Propiedades fisico-quimicas:
Parédmetro Unidades  Valor  Referencia
Peso molecular, Mw u.m.a 102.10 1)
Densidad, p, 298.15 K kg/m?® 882.55  Este trabajo
Temperatura de ebullicion normal. To K 37451  Este trabajo
Temperatura critica, Tc K 549.5 @
Presion critica, Pc kPa 3320 1)
Factor de compresibilidad critico, Zc 0.254 1)
Momento dipolar Debye 1.80 @
Radio de giro A 3.97 (1)
Parametro r, modelo UNIQUAC 4.15 (2)
Parametro g, modelo UNIQUAC 3.66 2
@ Daubert y Danner, 1989
2 DECHEMA (Gmehling y col.), 1977
Parametros de la presion de vapor:
(a) IogPi"(kPa):A—L (b) InP°(Pa) = A+ B +CInT +DT*"
T(K)+C T(K)
Ecuacion A B C D E Referencia
(@) 17.4435 5010.41 17.011 (1)
(b) 98.623  -8038.4 -12.4522 8.8612-10° 2 (2)

@ Poléak and Mertl, 1965
@ Daubert y Danner, 1989



290 - Seleccion de entrainers de bajo impacto ambiental

10.2.9 Isobutanol

Estructura: OH NuUmero CAS: 78-83-1

Propiedades fisico-quimicas:

Parametro Unidades  Valor Referencia
Peso molecular, Mw u.m.a 74.12 1)
Densidad, p, 298.15 K kg/m?® 797.83  Este trabajo
Temperatura de ebullicion normal. Tp K 381.09  Este trabajo
Temperatura critica, Tc K 547.8 1)
Presion critica, Pc Bar 42.00 1)
Factor de compresibilidad critico, Zc 0.257 @
Momento dipolar Debye 1.70 1)
Radio de giro A 3.33 (1)
Parametro r, modelo UNIQUAC 3.45 (2)
Parametro g, modelo UNIQUAC 3.05 (2)

@ Daubert y Danner, 1989
@ DECHEMA (Gmehling y col.), 1977

Parametros de la presion de vapor:

B

@ InP°(kPa) =A——— (b) nP°(Pa)=A+ B +CInT+DTE®
T(K)+C T(K)
Ecuacion A B C D E Referencia
(a) 14.6047 274095  439.82 (1)
(b) 187.79 -12955.0 -24.285 1.4262-10° 2 (2)

@ Poling y col., 2001
@ Daubert y Danner, 1989
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10.2.10 [BMIM][NTf2]

CHs
O O

Fi
N + _
[B F,C-S—N=S—CF,
Estructura: N " L

O 0

K/\CH:{

Propiedades fisico-quimicas:

NUmero CAS: 174899-83-3

Parametro Unidades Valor Referencia
Peso molecular, Mw u.m.a 419.36 1)
Densidad, p, 298.15 K kg/m? 1434.23  Este trabajo
Temperatura critica, Tc K 818.52 1)
Presion critica, Pc kPa 2334 1)
Grado de disociacion 0.61 (2)
@ Shariati y col., 2015
@ Tokuda y col., 2006
Parametros de la presion de vapor:
. B
(@ InP°(kPa) = A———
T(K)
Ecuacion A B C D E Referencia
(@) 26.78 14.22 - - - (1)

@ Zaitsau y col., 2001



292 - Seleccion de entrainers de bajo impacto ambiental

10.3 Condiciones cromatograficas

Tal y como se explica en el apartado 5.3.1 del presente trabajo, para la
determinacion de las composiciones de las fases vapor y liquida de los sistemas etanol +
agua + 2-metoxietanol y etanol + agua + glicerol se ha utilizado un cromatografo Varian
CP-3800 con un detector de conductividad térmica (TCD) y una columna modelo Haysep
Q con 1.8 m de longitud y 1/8 pulgadas de diametro. Para el resto de sistemas el
cromatografo utilizado ha sido un GC Instruments 8000 Top equipado con un detector de
conductividad térmica (TCD) y una columna modelo Porapak Q, con 3 m de longitud y 1/8
pulgadas de didmetro. La Tabla 10.1 muestra las condiciones de operacion para cada uno
de los sistemas estudiados.

Tabla 10.1 (a) Condiciones de operacion del cromatografo para sistemas binarios con etanol

Sistema Agua 2-metoxietanol
Flujo de gas portador 1.0 mL/min 1.0 mL/min
Temperatura: Inyector 200 °C 200 °C
Detector 225°C 225°C
Horno 90 °C - 5 min 180 °C - 8 min
Volumen de muestra inyectada 0.2 uL 0.2 puL
Tabla 10.1 (b) Condiciones de operacion del cromatégrafo para sistemas etanol + agua +
disolvente
Disolvente  2-metoxietanol Etilenglicol Glicerol
Flujo de gas portador 1.0 mL/min 1.0 mL/min 1.0 mL/min
Temperatura: Inyector 200 °C 200 °C 200 °C
Detector 225°C 225°C 225°C

Horno 160°C-10min 100°C-2min 180°C -8 min
180°C -12min 180°C - 18 min

Volumen de muestra inyectada 0.2 uL 0.2 uL 0.2 uL
Disolvente Eter isopropilico  Acetato propilo Isobutanol
Flujo de gas portador 1.0 mL/min 1.0 mL/min 1.0 mL/min
Temperatura: Inyector 200 °C 200 °C 200 °C
Detector 225°C 225°C 225°C

Horno 100°C-2min 100°C-10min 100°C -2 min
140 °C - 3 min 140°C -7 min  140°C -5 min
VVolumen de muestra inyectada 0.2 uL 0.2 uL 0.2 uL
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Tabla 10.1 (c) Condiciones de operacion del cromatografo para sistemas binarios con 1-propanol

Sistema Agua 2-metoxietanol Etilenglicol
Flujo de gas portador 1.0 mL/min 1.0 mL/min 1.0 mL/min
Temperatura: Inyector 200 °C 200 °C 200 °C
Detector 225°C 225°C 225°C
Horno 100°C-5min  150°C-7min 180 °C - 8 min
Volumen de muestra inyectada 0.2 uL 0.2 L 0.2puL
Tabla 10.1 (d) Condiciones de operacion del cromatdgrafo para sistemas 1-propanol + agua +
disolvente
Disolvente  2-metoxietanol Etilenglicol Isobutanol
Flujo de gas portador 1.0 mL/min 1.0 mL/min 1.0 mL/min
Temperatura: Inyector 200 °C 200 °C 200 °C
Detector 225°C 225°C 225°C

Horno 160°C-10min 100°C-2min 120°C -2 min
180°C - 12 min  140°C - 5 min

Volumen de muestra inyectada 0.2 uL 0.2 uL 0.2 uL
Disolvente  Acetato propilo  Eter isopropilico
Flujo de gas portador 1.0 mL/min 1.0 mL/min
Temperatura: Inyector 200 °C 200 °C
Detector 225°C 225°C

Hormno 120°C-10min 120°C -2 min
140 °C - 7 min 140 °C - 3 min
Volumen de muestra inyectada 0.2 uL 0.2 uL

Tabla 10.1 (e) Condiciones de operacion del cromatdgrafo para sistemas agua + disolvente

Sistema 2-metoxietanol Etilenglicol
Flujo de gas portador 1.0 mL/min 1.0 mL/min
Temperatura: Inyector 200 °C 200 °C
Detector 225°C 225°C
Horno 150 °C - 5 min 180 °C - 8 min

Volumen de muestra inyectada 0.2 uL 0.2 uL




294 - Seleccion de entrainers de bajo impacto ambiental

10.4 Descripcion del software “CosTe”

En el capitulo 8 se ha realizado la simulacién y optimizacion de varios procesos de
destilacion extractiva y destilacion azeotropica. En este sentido, se han propuesto varios
escenarios para cada uno de los procesos estudiados y se han obtenido los costes totales
anuales (CTA) de cada uno de ellos. Aunque en el citado capitulo ya se ha hecho referencia
al procedimiento de célculo de los CTA mediante la ecuacién (8.1), no se ha profundizado
lo suficiente en el calculo de las unidades que componen los distintos procesos, mas alla de
resefiar que se ha desarrollado un software especifico, conocido con el nombre de CosTe.
En este sentido, el presente apéndice pretende cubrir las lagunas existentes en el capitulo
8.

10.4.1 Ecuaciones utilizadas

La metodologia empleada por CosTe sigue las indicaciones que Turtony col. (2009)
dieron en una de sus obras mas famosa, Analysys, Synthesis, and Design of Chemical

Processes. En ella, los autores definen el coste de la unidad instalada, Cem, como el
producto del coste base de la unidad, C; por una serie de factores relacionados

principalmente con la presion de trabajo (Fp) y el tipo de material con el que se construye

el equipo en cuestion (Fwm):
Cou =C2(B, +B,F.Fy) (10.1)

donde B1 y B2 son dos constantes que dependen del tipo de equipo, y cuyo valor se muestra
en la Tabla 10.2. La ecuacion anterior se aplica para el célculo del coste de todas las
unidades del proceso salvo para los platos de las columnas de destilacion, en cuyo caso se

utiliza la ecuacion anterior ligeramente modificada:

Cau =CoN . F, (B, +B,F.F, ) (10.2)

real’ q

donde Nreal €s el numero de platos de la columna de destilacion y Fq un factor cuantitativo
gue toma un valor distinto de la unidad solamente cuando la columna tiene menos de 20

platos reales:

—0.3473(log,, N, )° (10.3)

real

F, =0.4771+0.085163log,, N
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El coste base de la unidad al que se hacia referencia anteriormente se define como
el coste de la unidad disefiada para trabajar bajo presion atmosférica y construida con el
material base, que en la mayoria de los casos resulta ser acero al carbén. Su valor se calcula

mediante la siguiente ecuacion:
log,, C; =K, +K, IoglO(A)+ K, [IOglO(A)]Z (10.4)

donde K1, K2 y K3 son tres constantes que dependen del equipo y cuyo valor se muestra en

la Tabla 10.2, mientras que A es el parametro de tamafio de la unidad.

Dependiendo del tipo de equipo, A puede tomar el valor del area (como en el caso
de los intercambiadores de calor), del volumen o la potencia, tal y como se especifica en la
Tabla 10.1. Ademas, la misma tabla muestra los limites de tamafio para todos los equipos,
de forma que no es posible calcular el coste de un equipo con unas dimensiones fuera de lo
comun. En este sentido, CosTe tiene en cuenta estos limites: si A se encuentra por debajo
del limite inferior el programa sobredimensiona el equipo hasta el minimo valor posible.
Por el contrario, si A se encuentra por encima del limite superior el programa aumenta el
numero de unidades, de forma que las dimensiones del mismo queden reducidas a un valor
que se encuentre dentro del intervalo requerido. Por ejemplo, si el area de trasferencia de
calor de una caldera posee un valor de 120 m?, CosTe considerara que existen 2 calderas

con un area de 60 m? cada una, pues el valor maximo para este parametro es 100.

En la mayoria de los casos, trabajar a presiones distintas a la atmosférica requiere
de una mayor inversion a la hora de comprar los equipos (paredes de tanques con mas
espesor, bombas mas potentes, etc.). Este aumento en el inmovilizado se ve cuantificado
mediante el factor de presion, Fe, introducido ya anteriormente en la ecuacion (10.1). El
calculo de este parametro depende del tipo de equipo y de las dimensiones del mismo. Asi,
para tanques, columnas de destilacion o decantadores con un tamafio de espesor mayor a

6.3 mm se tiene que:

(P+1)D
2[850 - 0.6(P +1)]
0.0063

+0.00315

FP = (10.5)

donde P es la presion de trabajo en barg y D el didmetro en m. Para espesores menores a
6.3 mm y procesos a presion atmosférica, Fp = 1.
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Tabla 10.2 Constantes para el calculo del coste de los equipos

Equipo A Amin  Amax Ku Ke Ko By B2
Columna Volumen (m?3) 0.3 520 3.4974 0.4485 0.1074 2.25 1.82
Tanque y decantador Volumen (m?3) 0.1 628 3.5565 0.3776 0.0905 1.49 1.52
Caldera de vapor Area (m?) 10 100 4.4646 -0.5277  0.3955 1.63 1.66
Calefaccion con fluido térmico Flujo de calor (kW) 1000 100000 7.3488  -1.1666  0.2028 0.00 1.00
Cambiador de calor de doble tubo Area (m?) 1 10 3.3444 0.2745  -0.0472 1.74 1.55
Cambiador de calor multitubular Area (m?) 10 100 2.7652 0.7282 0.0783 1.74 1.55
Bomba centrifuga Potencia (kW) 1 300 3.3892 0.0536 0.1538 1.89 1.35
Platos (perforado) Area (m?) 0.07 12.3 2.9949 0.4465 0.3961 0.00 1.00
Platos (valvula) 0.7 10.5 3.3322 0.4838 0.3434 0.00 1.00
Platos (copa de burbujeo) 0.7 10.5 3.2353 0.4838 0.3434 0.00 1.00
Relleno (cerdmico) Volumen (m?3) 0.03 628 3.0667 0.9744 0.0055 0.00 1.00
Relleno (polimero) 0.03 628 3.2999 0.9744 0.0055 0.00 1.00
Relleno (polimero) 0.03 628 2.4493 0.9744 0.0055 0.00 1.00
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Para el resto de equipos el calculo de FP se realiza mediante la siguiente expresion:
log,, FP =C, +C, log,, P+ C,(log,, P)’ (10.6)

donde Ci1, C2 y Cs son tres constantes caracteristicas del tipo de equipo, y cuyo valor se
muestra en la Tabla 10.2. En el caso de los platos o el relleno de las columnas de destilacion,
se considera que el factor Fp posee un valor igual a la unidad. Por ultimo, sefialar que
también existe una presién maxima por encima de la cual no es posible llevar a cabo la

operacion. Los valores limites de la presién también se muestran en la Tabla 10.2.

Tabla 10.3 Constantes para el calculo de FP mediante la ecuacion (10.3)

Equipo Pmax (barg) Ci C: Cs
Columna de destilacion 520 - - -
Tanque y decantador 400 - - -
Caldera de vapor 140 0.03881  -0.11272 0.08183
Cambiador de calor de doble tubo 300 13.1467  -12.6574  3.0705
Cambiador de calor multitubular 300 13.1467  -12.6574  3.0705
Bomba centrifuga 100 -0.3935 0.3957  -0.00226

El otro factor que aparece en la ecuacion (10.1) es el factor de material, Fwm, el cual
tiene en cuenta el material de construccion del equipo. En esta ocasién no existe una
ecuacion especifica que permita obtener el valor del factor, sino que éste se toma
directamente a partir de una serie de valores predeterminados. En este sentido, la Tabla
10.4 muestra los valores de Fm en funcion del tipo de equipo y su material de construccion.
Esta tabla no incluye los valores de Fwm para el relleno de las columnas al estar éste incluido

de forma implicita en la ecuacién del célculo del coste base.

Finalmente, el valor del coste del equipo se actualiza mediante el CEPCI
correspondiente, teniendo siempre en cuenta que los valores calculados corresponden al del
afio 2006. Ademas, para obtener el coste final debe considerarse el cambio de dolares a

euro:

CEPCI ,,;

= —2*D.cambio($/€ 10.7
2015 BM 2006 CEPCI 2006 ( / ) ( )

BM
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Tabla 10.4 Valores de Fm para distintos equipos y materiales

Equipo Tipo Material®

AC Al Ni Ti

Columna, tanque y Revestimiento 1.0 1.7 3.6 4.7
decantador Todo 1.0 3.1 7.1 9.4
AC Al FC AN
Perforado 1.00 1.80 - 5.60
Platos Valvula 1.00 1.83 - 5.58
Copa de Burbujeo - 1.00 1.80 5.60

HF AC Al Ni

Bomba Centrifuga 1.0 1.6 2.3 4.4

AC AA Al

Calefaccion con

fluido térmico 2.13 2,51 2.81

ACP CuP AlP NiP TiP

Carcasa AC 1.00 1.35 181 2.68 4.63
Carcasa Cu - 1.69 - - -
Cambiador de calor Carcasa Al - - 2.73 - -
Carcasa Ni - - - 3.73 -
Carcasa Ti - - - - 11.38

3L_eyenda: AA (Aleacion de acero), AC (Acero al carbono), Al (Acero inoxidable), AN (Aleacion de Niquel),
Cu (Cobre), FC (Fluorocarbono), HF (Hierro fundido), Ni (Niquel), Ti (Titanio). "Material de construccion
de los tubos

10.4.2 Descripcion y funciones bésicas del programa

La Figura 10.1 muestra la interfaz grafica de CosTe, donde se pueden apreciar los
distintos elementos del programa. En este sentido, existen tres zonas claramente
diferenciadas. En la primera de ellas, situada en la zona superior izquierda, se introducen
las variables principales (tipo de sistema, valor del cambio ddlar/euro, CEPCI, precios
unitarios, etc.) ademas de localizarse los botones del programa. A la derecha de esta zona
queda la dedicada a los distintos equipos de los que se compone el proceso, dividida en tres
pestafias, donde se introducen las caracteristicas principales, tales como el nimero de
etapas o el flujo de calor en caldera y condensador. Por altimo, la parte inferior se reserva
para una hoja de célculo donde van registrandose los resultados de cada escenario.
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El primer paso es especificar la mezcla a separar. Una vez realizada esta seleccion
ya es posible elegir uno de los disolventes. En funcién de esta eleccion, CosTe introduce
ya algunos datos, como el precio y la densidad de disolvente, aunque éstos pueden
modificarse. Ademas, el programa también establece los elementos de cada proceso. Asi,
si se elige la mezcla etanol + agua y éter isopropilico como disolvente, aparece el cuadro
correspondiente al decantador en la pestana “Otros”, ademas del de las dos columnas. En
cambio, si la mezcla a separar es 1-propanol + agua y el disolvente es acetato de propilo,
la pestafia de la segunda columna de destilacion aparece como inaccesible, pues este

proceso solo consta de una sola columna.

Ademas del tipo de sistema, también es posible introducir el valor de varios
pardmetros como el CEPCI, el cambio délar/euro y otros relacionados con el dimensionado
de los equipos. No obstante, todos estos parametros poseen valores predeterminados, por
lo que no es necesario especificar cada uno de ellos. Por el contrario, si es imprescindible
introducir el valor de una serie de variables Unicas para cada escenario, como el nimero de
etapas ideales, la razon de reflujo, las temperaturas y presiones de trabajo o los caudales de
las columnas. De no ser asi, cuando se pulse el boton “Calcular” CosTe mostrard un cuadro
de dialogo informando al usuario de la ausencia de algin dato, como se muestra en la Figura
10.2.

Figura 10.2 Cuadro de dialogo advirtiendo de la falta de datos en CosTe
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Entre las maltiples opciones de disefio que presenta CosTe se encuentra el tipo de
columna que se desea (de platos o de relleno), el de caldera o el del condensador, asi como
el material de construccion de cada uno de los equipos. En algunos equipos también es
posible especificar si existen unidades de repuesto (caso de las bombas), el tipo de
revestimiento (tanques, columnas y decantador) o el agua que va a utilizarse para la

refrigeracion (condensadores).

Una vez CosTe disponga de todos los datos necesarios ya es posible calcular los
CTA mediante el boton “Calcular”. En este sentido, se anadira una fila a 1a hoja de calculo
que aparece en la parte inferior de la interfaz donde se mostrara el valor de los CTA, asi
como el del coste de cada uno de los equipos del proceso y los costes derivados del uso de
vapor de calefaccion, agua, disolvente y electricidad. El programa guarda todos estos
valores, por lo que cuando se calculan los CTA de otro escenario se afiade siempre una
nueva fila, permitiendo obtener los resultados en una sola hoja de calculo mediante el botdn
“Exportar a Excel”. Por ultimo, indicar que es posible eliminar todos los calculos mediante

el botdn “Reiniciar”.

En resumen, CosTe ha resultado ser una herramienta eficaz y de uso sencillo para
calcular rapidamente los costes de los procesos planteados. Ademas, la forma en la que se
muestra el programa permite, mediante simples modificaciones, extender su aplicacion a
sistemas que quedan fuera del ambito del presente trabajo de tesis doctoral, por lo que su

desarrollo ha quedado justificado.
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10.5 Evaluacion econdémica

En el capitulo 8 del presente trabajo se ha llevado a cabo una evaluacion econdmica
de los distintos procesos planteados para llevar a cabo la separacién de mezclas formadas
por etanol + agua y 1-propanol + agua. En este apartado se desglosa, de forma detallada,
los costes variables y los costes del inmovilizado de cada uno de estos procesos. La forma
de presentar los datos es la siguiente: en primer lugar se muestra el dimensionado de las
unidades del proceso. Para el calculo del mismo se han utilizado las ecuaciones del balance
de energia y de materia, asumiendo mediante reglas heuristicas el valor de los coeficientes
de transferencia de calor por conveccion. Del mismo modo, se han obtenido los consumos
de utilidades como el agua de refrigeracion o electricidad. Estos consumos se muestran en

otra tabla. Por Gltimo, y en base al dimensionado realizado, se ha calculado los costes del

inmovilizado, los cuales se exponen en una tabla aparte junto a los CTA.

10.5.1 Destilacion extractiva de etanol + agua con etilenglicol

Tabla 10.5 Dimensionado de las unidades del proceso de destilacion extractiva con etilenglicol

para separar mezclas etanol + agua

Columna extractiva

Columna recup.

Columna 32 platos 8 platos
material acero inoxidable acero inoxidable
diametro 1.07m 0.60 m
altura 18.32 m 6.08 m
Caldera material acero al carbono acero al carbono
temp. vapor 180 °C 240 °C
area 77.5m? 40.1 m?
Condensador tipo multitubular multitubular
material acero al carbono acero al carbono
area 49.8 m? 15.4 m?
Tanque de reflujo material acero al carbono acero al carbono
diametro 0.95m 0.47m
altura 2.80m 1.41m
Bomba de reflujo material acero al carbono acero al carbono
potencia 1.00 kW 1.00 kW
Bomba recirculacion material acero al carbono
potencia 1.00 kw
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Tabla 10.6 Estimacion del consumo y coste de utilidades del proceso de destilacion extractiva con
etilenglicol para separar mezclas etanol + agua

Columna Columna Resto

extractiva recup. unidades Total
Vapor de agua  Gasto (kg/h) 2440 1536 - 3976
Coste (€/afio) 273280 196608 - 469898
Agua Gasto (kg/h) 86410 35480 - 121890
Coste (€/afio) 27651 11353 - 39005
Electricidad Gasto (kW/h) 0.486 0.026 0.107 0.6188
Coste (€/ano) 544 29 120 693
Disolvente Gasto (kg/h) - - - 5
Coste (€/afio) - - - 60800

Tabla 10.7 Coste del inmovilizado correspondiente al proceso de destilacion extractiva con
etilenglicol para separar mezclas etanol + agua

Columna extractiva Columna de recuperacion de disolvente
Columna + platos 282805 Columna + platos 51697
Caldera 380909 Caldera 229932
Condensador 84344 Condensador 24633
Bomba de reflujo 30154 Bomba de reflujo 30154
Tanque de reflujo 21424 Tanque de reflujo 10260
Bomba de recirculacion 30154

Coste del inmovilizado: 1176466 €
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10.5.2 Destilacion extractiva de etanol + agua con glicerol

Tabla 10.8 Dimensionado de las unidades del proceso de destilacion extractiva con glicerol para
separar mezclas etanol + agua

Columna extractiva  Columna recup.

Columna 39 platos 6 etapas
material acero inoxidable acero inoxidable
didmetro 1.07m 0.61m
altura 21.89m 6.08 m
Caldera material acero al carbono -
temp. vapor 210°C -
area 89.5 m? -
Sistema vaporiz. material - acero al carbono
temp. fluido - 330°C
Condensador tipo multitubular doble tubo
material acero al carbono acero al carbono
area 72.5m? 5.5 m?
Tanque de reflujo material acero al carbono acero al carbono
diametro 1.05m 0.33m
altura 3.16m 1.00 m
Bomba de reflujo material acero al carbono acero al carbono
potencia 1.00 kW 1.00 kW
Bomba recirculacion material acero al carbono
potencia 1.00 kW

Tabla 10.9 Estimacion del consumo y coste de utilidades del proceso de destilacion extractiva con
glicerol para separar mezclas etanol + agua

Columna

Columna Resto

extractiva recup. unidades Total
Vapor de agua  Gasto (kg/h) 3092 3092
Coste (€/afio) 300873 300873
Fluido térmico  Caudal (kg/h) 43851 43851
Coste (€/afio) 420970 420970
Agua Gasto (kg/h) 124813 12866 155679
Coste (€/aio) 39940 4117 44057
Electricidad Gasto (kW/h) 0.784 0.009 0.197 0.990
Coste (€/afio) 878 10 221 1109
Disolvente Gasto (kg/h) - - - 5

Coste (€/afo) - - - 74800
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Tabla 10.10 Coste del inmovilizado correspondiente al proceso de destilacion extractiva con
glicerol para separar mezclas etanol + agua

Columna extractiva Columna de recuperacion de disolvente

Columna + platos 328941 Columna + platos 47085

Caldera 472147 Vaporizador 2072005
Condensador 122125 Condensador 16261
Bomba de reflujo 30154 Bomba de reflujo 30154
Tanque de reflujo 25263 Tanque de reflujo 8166
Bomba de recirculacion 30154

Coste del inmovilizado: 3182455 €

10.5.3 Destilacién azeotrépica de etanol + agua con éter isopropilico

Tabla 10.11 Dimensionado de las unidades del proceso de destilacion azeotropica con éter
isopropilico para separar mezclas etanol + agua

Columna extractiva  Columna purific.

Columna 35 platos relleno (6 etapas)
material acero inoxidable acero inoxidable
diametro 2.11m 0.30m
altura 19.85m 6.08 m
Caldera material acero al carbono acero al carbono
n° unidades 4 1
temp. vapor 120 °C 140 °C
area 84.0 m? 10.0 m?
Condensador tipo multitubular doble tubo
n° unidades 4 1
material acero al carbono acero al carbono
area 90.1 m? 3.7m?
Tanque de reflujo material acero al carbono acero al carbono
diametro 1.96 m 0.35m
altura 5.87m 1.05m
Bomba de reflujo material acero al carbono acero al carbono
potencia 4.00 kW 1.00 kW
Decantador material acero al carbono
diametro 1.96 m
altura 5.87m
Bomba recirculacion material acero al carbono
potencia 1.00 kW
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Tabla 10.12 Estimacion del consumo y coste de utilidades del proceso de destilacion azeotrdpica
con éter isopropilico para separar mezclas etanol + agua

Columna Columna Resto
extractiva recup. unidades Total
Vapor de agua Gasto (kg/h) 10535 172 - 10707
Coste (€/afio) 927080 16455 - 943535
Agua Gasto (kg/h) 371306 5025 - 376331
Coste (€/afio) 118818 1608 120426
Electricidad Gasto (kW/h) 3.938 0.010 0.005 3.953
Coste (€/afio) 4411 11 6 4427
Disolvente Gasto (kg/h) - - - 11
Coste (€/afio) - - - 115280

Tabla 10.13 Coste del inmovilizado correspondiente al proceso de destilacion azeotrdpica con éter
isopropilico para separar mezclas etanol + agua

Columna extractiva Columna purificacion de agua
Columna + platos 824529 Columna + relleno 28258
Caldera 1851234 Vaporizador 100492
Condensador 611146 Condensador 13107
Tanque de reflujo 64733 Tanque de reflujo 9413
Bomba de reflujo 36276 Bomba de reflujo 30154
Decantador: 66782 Bomba de recirculacion 30154

Coste del inmovilizado: 3666278 €
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10.5.4 Destilacion extractiva de 1-propanol + agua con etilenglicol

Tabla 10.14 Dimensionado de las unidades del proceso de destilacion extractiva con etilenglicol
para separar mezclas formadas por 1-propanol y agua

Columna extractiva

Columna recup.

Columna
material
diametro
altura
material
temp. vapor
area
Condensador tipo
material
area
material
diametro
altura
material
potencia
material
potencia

Caldera

Tanque de reflujo

Bomba de reflujo

Bomba recirculacion

58 platos
acero inoxidable
1.22m
31.58 m
acero al carbono
190 °C
78.9 m?
multitubular
acero al carbono
46.5 m?
acero al carbono
1.07 m
3.22m
acero al carbono
1.00 kW
acero al carbono
1.00 kW

12 platos
acero inoxidable
091m
8.12m
acero al carbono
240 °C
90.5 m?
multitubular
acero al carbono
25.4 m?
acero al carbono
0.56 m
1.68 m
acero al carbono
1.00 kW

Tabla 10.15 Estimacién del consumo y coste de utilidades del proceso de destilacién extractiva con
etilenglicol para separar mezclas 1-propanol + agua

Columna Columna Resto
extractiva recup. unidades Total
Vapor de agua  Gasto (kg/h) 2771 3435 6206
Coste (€/afio) 310352 439680 750032
Agua Gasto (kg/h) 117984 65893 183877
Coste (€/afio) 37755 21086 58841
Electricidad Gasto (kW/h) 1.459 0.066 0.467 1.992
Coste (€/afio) 1634 74 523 2231
Disolvente Gasto (kg/h) 5
Coste (€/afio) 60800
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Tabla 10.16 Coste del inmovilizado correspondiente al proceso de destilacion extractiva con
etilenglicol para separar mezclas 1-propanol + agua

Columna extractiva Columna purificacion de agua
Columna + platos 536636 Columna + platos 93984
Caldera 394233 Vaporizador 466329
Condensador 78714 Condensador 43727
Bomba de reflujo 30398 Bomba de reflujo 30154
Tanque de reflujo 25783 Tanque de reflujo 12865
Bomba de recirculacion 30154

Coste del inmovilizado: 1742977 €

10.5.5 Destilacion azeotropica de 1-propanol + agua con éter isopropilico

Tabla 10.17 Dimensionado de las unidades del proceso de destilacion azeotropica con éter
isopropilico para separar mezclas 1-propanol + agua

Columna azeotropica

Columna 31 platos
material acero inoxidable
diametro 1.98 m
altura 17.81m
Caldera material acero al carbono
temp. vapor 140 °C
area 90.8 m?
Condensador tipo multitubular
material acero al carbono
area 77.1 m?
Tanque de reflujo material acero al carbono
diametro 1.26 m
altura 3.78m
Bomba de reflujo material acero al carbono
potencia 1.14 kW
Bomba recirculacién material acero al carbono
potencia 1.00 kW
Decantador material acero al carbono
diametro 0.94m
altura 2.82m
CC Decantador tipo doble tubo
material acero al carbono

area 7.7 m?
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Tabla 10.18 Estimacion del consumo y coste de utilidades del proceso de destilacion azeotrdpica
con éter isopropilico para separar mezclas 1-propanol + agua

Columna Resto

extractiva unidades Total
Vapor de agua Gasto (kg/h) 2883 - 2883
Coste (€/afio) 276768 - 276768
Agua Gasto (kg/h) 88582 4505 93087
Coste (€/aio) 28346 14417 42763
Electricidad Gasto (kW/h) 1.137 0.023 1.160
Coste (€/afo) 1275 26 1301
Disolvente Gasto (kg/h) 6
Coste (€/ano) 62280

Tabla 10.19 Coste del inmovilizado correspondiente al proceso de destilacion azeotrépica con éter
isopropilico para separar mezclas 1-propanol + agua

Columna azeotropica Otros
Columna + platos 670995 Bomba de recirculacién 30154
Caldera 449306 Decantador 21550
Condensador 131247 CC Decantador 14200
Bomba de reflujo 30154
Tanque de reflujo 32042

Coste del inmovilizado: 1379648 €
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10.5.6 Destilacion azeotropica de 1-propanol + agua con acetato de propilo

Tabla 10.20 Dimensionado de las unidades del proceso de destilacién azeotrdpica con acetato de
propilo para separar mezclas 1-propanol + agua

Columna azeotrdpica

Columna

Caldera

Condensador

Tanque de reflujo

Bomba de reflujo
Bomba recirculacion

Decantador

CC Decantador

material
diametro
altura

n° unidades
material
temp. vapor
area

n° unidades
tipo
material
area
material
diametro
altura
material
potencia
material
potencia
material
diametro
altura

tipo
material
area

32 platos
acero inoxidable
1.68 m
18.32 m
3
acero al carbono
140 °C
80.0 m?

2
multitubular
acero al carbono
51.0 m?
acero al carbono
1.25m
3.74m
acero al carbono
1.33 kW
acero al carbono
1.00 kW
acero al carbono
1.00 m
3.02m
multitubular
acero al carbono
21.5 m?
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Tabla 10.21 Estimacion del consumo y coste de utilidades del proceso de destilacion azeotrdpica
con acetato de propilo para separar mezclas 1-propanol + agua

Colum_na Resto Total
extractiva unidades
Vapor de agua Gasto (kg/h) 7469 7469
Coste (€/afio) 717008 717008
Agua Gasto (kg/h) 228774 50922 279696
Coste (€/afio) 73208 162951 236158
Electricidad Gasto (kW/h) 1.330 0.034 1.364
Coste (€/aiio) 1490 38 1528
Disolvente Gasto (kg/h) 8
Coste (€/aiio) 103040

Tabla 10.22 Coste del inmovilizado correspondiente al proceso de destilacion azeotrépica con
acetato de propilo para separar mezclas 1-propanol + agua

Columna azeotropica Otros
Columna + platos 568503 Bomba de recirculacion 30154
Caldera 1164489 Decantador 23492
Condensador 338720 CC Decantador 57497
Bomba de reflujo 30154
Tanque de reflujo 25996

Coste del inmovilizado: 2239005 €
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