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C;HgOs + 3H,0 » 3CO, + 7H, [1]

Glicerol Agua Dioxido de Hidrégeno
carbono
C3HgO3; - C3H 03+ H, [2]
Glicerol Acido lactico Hidrogeno
C;HgO; » C3H 0, + H,0 [3]
Glicerol Acetol Agua
C3HegO, + Hy = C3HgO, [4]
Acetol Hidrégeno Propilenglicol

Segun, Tuza et al. (2013) los productos detectados en fase liquida a 270 °C son:
acido lactico, acetol, propilenglicol y pequenas trazas de 1,2 — butanodiol,
ciclopentanona, 2,5 — hexanodiona y 4 — hidroxi — 3 — hexanona.
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OBJETIVO GENERAL

Separar especies quimicas del reformado de glicerol en fase acuosa, empleando el software de
simulaciéon Pro Il y evaluar el costo del sistema de separacion para que los compuestos
individuales sean aprovechados y convertidos en productos de mayor valor comercial.

OBJETIVOS ESPECIFICOS

« Determinar del grado de idealidad de la mezcla de los productos de reaccion de reformado
de glicerol en fase liguida mediante analisis de presencia de azeo6tropos y del coeficiente
de actividad en cada mezcla binaria posible.

» Identificar la secuencia de separacion Optima y econOmica a través de un analisis de
velocidad marginal de vapor.

« Disefar un sistema de separacion para obtener productos quimicos por separado por
simulacion en computadora empleando el software Pro Il.

« Evaluar los costos de los equipos empleados en el sistema de separacion mediante la
aplicacion de modelos de estimacion de costos.
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EXTRACCION DE DATOS

Datos de la reaccion de reformado de glicerol en fase acuosa.

Condiciones de la reaccioén

Concentracion inicial de glicerol 10 wt%
Catalizador Ni20Cu20
Temperatura de la reaccion 270 °C
Conversion 59%
a Agua 882,14 g/L
a Glicerol 41,79 g/L
1,2 — propilenglicol 22 g/L
Acido lactico 19 g/L (en catalizador Ni)
22 g/L (en catalizador Ni20Cu) y
bAcetol
3 g/L (en catalizador Ni)
¢ 1,2 — butanodiol 0,1 g/L
¢ Ciclopentanona 0,1 g/L
¢2,5 — hexanodiona 0,1 g/L
¢ 4-hidroxi-3-hexanona 0,1 g/L

Nota. a. Calculada. b. Se consideran los 22 g/L para el acetol en lugar de los 3 g/L para la simulacion. c. Son
compuestos traza.
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SISTEMAS DE SEPARACION

Tabla 2:
Flujo molar de alimentacion por especie.
: . Concentracion Fraccion Flujo
Compuesto Simbologia masica [g/L] molar molar
[lbmol/h]
Agua A 882,14 0,98 4875,23
Ciclopentanona B 0,1 2,4E-05 0,12
Acetol C 22 0,006 29,57
1,2 — propilenglicol D 22 0,006 28,78
1,2 — butanodiol E 0,1 2,2E-05 0,11
Acido lactico G 19 0,004 21,001
Glicerol H 41,79 0,01 45,18

» De los productos del reformado de glicerol reportados por Tuza et al (2013), se eliminaron,
especificamente las trazas de 2,5 — hexanodiona y 4 — hidroxi — 3 — hexanona.

» Los flujos molares de las especies se calcularon planteando como base de calculo un flujo
molar total de alimentacion 5000 Ibmol/h, ya que, para valores inferiores, los flujos

volumétricos de las corrientes de producto resultaron bajos considerando que se trata de

G ESPE

un proceso industrial.
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SEPARACION
DEL AGUA

|

Melter / Freezer.

Figura 1:
Melter/Freezer.

>
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SISTEMAS DE SEPARACION

IDEALIDAD DE

>

> VOLATILIDAD

LA MEZCLA

|

« Presencia de azeotropos.
« Coeficientes de actividad.

Figura 2:
Analisis binario VLE
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« Orden de puntos de
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« Curvas Presion de vapor vs.
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Figura 3:
Curvas presion de vapor vs. temperatura
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SISTEMAS DE SEPARACION

Tabla 4:
Ajuste de secuencias de separacion

Tabla 3:
NuUmero de secuencias posibles para la separacién por
destilacion ordinaria

NGmero de Numero de NGmero de Secuencias Modificaciones = Modificaciones
Separadores en la

Productos, P Secuencia Diferentes, N Componentes  Simbologia  primersistema segundo sistema
2 1 1 de separacion de separacion
3 2 2 | Agua A Ac AB
4 3 5 Ciclopentanona B A= BC
5 4 14 Acetol C B=C
- B=DE
6 5 42 L D C=DE
7 6 132 propilenglicol C=G
8 7 429 1,2-butanodiol E D=G
9 8 1430 Acido lactico G e h D=H
10 9 4862 Glicerol H j
Xy = 99,9% Calcular | ion del punto de burbuja (P,,) del
. alCular la presion del punto ae ourbuja (Fp) ae P... ., =P + 70 kPa 5
X,y = 0,1% destilado a 120 °F (49 °C) "";‘mem""“"“ ) condensador i {6}
. hervidor = Pcondensador T a
. PD< 215 ps|a (1,48 MPa) erviaor condaensador
Hall (2011) y o o V=DR+1) [7]
Sinnott (2005): e Usarun cqndensador total (reiniciar P a 30 psia si
P < 30 psia)
RR,..=12-15
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DATOS COLUMNAS

SISTEMAS DE SEPARACION

,  TRENDE

DE DESTILACION

|

Numero de etapas.
Etapa de alimentacion.
Flujo molar del destilado

Figura 4:
Columna Shortcut
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DESTILACION

|

« Modelado riguroso
« Dimensionamiento

Figura 5:
Columna Distillation

> OPTIMIZACION

DEL PLATO DE
ALIMENTACION

|

« Case Study

Figura 6:
Duty Reboiler vs. Bandeja de
alimentacion
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COSTOS

Segun Jenkins (2020):

CE indice
CE indice (2019) = 607,5

(2006) = 500

Intercambiadores de

Columnas de destilacion calor (IC)

Costos sobredimensionados adecuados desde el

punto de vista de la ingenieria

Bomba

Mulet et al. (1981a,b)

Corripio et al. (1982Db)

Corripio et al. (1982a)

Cristalizador

Seider et al. (2009)

r \
Cp = FuCy + Cp, [8]
Cr = NeF\rFrFrmCar [9]
Cic = FoFyF,C [11]
Cep=Cp+Cr [10] c T PMLTE
\ J

Cpp = FrFuCs [12]
Cpm=FCg [13]
Cs=Cpp * Cpm [14]

C.=28200W063  [15]

Columnas de Intercambiadores de

Bomba

Cristalizador

destilacion calor (IC)
« Altura, diametro « Area y longitud de
los tubos

interno y peso.

* Flujo volumétrico y
factor de tamano.

* Flujo de produccion
de cristales.
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IDEALIDAD DE LA MEZCLA

Tabla 6:
Presencia de azeotropos y coeficientes de actividad para el
segundo sistema de separacion.

Tabla 5:
Presencia de azeoétropos y coeficientes de actividad para el primer
sistema de separacion.

Componente 1 Componente 2 Azedtropos Coeficiente iCi
P P P g%;lctividad Componente 1 Componente 2 Azelbtropos Coefléléme
ciclopentanona Si ' 1 ((32:1?) y ool N de act1|V|dad
ceto 0
Acetol No 1 12 tenalicol N 1
_ _ 1 (agua) y ,2 — propilenglico 0
Agua 1,2 — propilenglicol No 1,23 (12PG) Ciclopentanona 1,2 — butanodiol No 1
1,2 - bu“ﬁ‘“‘?did No 1 Acido Lactico No 1
Acido Lactico No 1 Gl | N 1
Glicerol No 1 ICETO 9
Acetol No 1 1,2 — propilenglicol No 1
. 1,2 — propilenglicol No 1 1,2 — butanodiol No 1
Ciclopentanona 1,2 — butanodiol No 1 Acetol Acido LAct N 1
Acido Lactico No 1 cido Lactico 0
Glicerol No 1 Glicerol No 1
1,2 — propilenglicol No 1 1,2 — butanodiol No 1
1,2 — butanodiol No 1 A .
Acetol o . Acido Lactico No 1
AC|do_ Lactico No 1 1,2 — propilenglicol
Glicerol No 1 . 0,89 (12PG)
1,2 — butanodiol No 1 Glicerol No y 1 (glicerol)
1.2 — pronilenglicol Acido Lactico No 1 — —
2 — prop g Glicerol No 0,89 (12PG) y 1.2 — putanodiol Acido Lactico No
i 1 (glicerol) ’ Glicerol No
1.2 — butanodiol Acido Lactico No 1 Acido LActico Glicerol No
Glicerol No 1
Acido Lactico Glicerol No 1
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VOLATILIDAD RELATIVA

Tabla 7:
Volatilidad relativa en el primer sistema de separacion.
Temperaturade
Compuesto Simbologia
ebullicién [°F]

Agua A 212,00
Ciclopentanona B 267,17
Acetol C 293,90
1,2 — propilenglicol D 369,68
1,2 — butanodiol E 381,20
Acido lactico G 422,33
Glicerol H 550,13

Presion de vapor a

77 °F [psia]
0,46
0,22
0,07

0,0025
0,0015
6,87E-05
3,23E-06

Volatilidad

Relativa (o)
6,652

27,72b
36,31°¢

21,234

Nota. a: a,c b: aep C: dpg d: gy

Tabla 8:
Volatilidad relativa en el segundo sistema de separacion.

Temperaturade

Compuesto Simbologia
ebullicién [°F]

Ciclopentanona B 267,17
Acetol C 293,90
1,2 — propilenglicol D 369,68
1,2 — butanodiol E 381,20
Acido lactico G 42233
Glicerol H 550,13

Presion de vapor
a 77 °F [psia]
0,22
0,07
0,002
0,001
6,9E-05
3,2E-06

Volatilidad
Relativa (a;)

27,722
36,31°

21,23¢

Nota. a: acp b: apg C: Ogy
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VELOCIDAD MARGINAL DE VAPOR (MVR)

Figura 7: Figura 8: o
Secuencia de separacién dptima para el primer Secuencia de separacion optima para el segundo
sistema de separacion. sistema de separacion.
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PRIMER SISTEMA DE SEPARACION

Figura 9:
Primer sistema de separacion.
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PRIMER SISTEMA DE SEPARACION

Tabla 9:
Alimentacién al sistema de separacion.
Flujo
Compuesto molar
[lbmol/h]
Agua 4875,23
Ciclopentanona 0,12
Acetol 29,57
1,2 — propilenglicol 28,78
1,2 — butanodiol 0,11
Acido lactico 21,001
Glicerol 45,18 (B)

Nota. (B): producto de fondo

19

Tabla 10:

Resultados de flujos molares por especie del primer sistema de separacion.

Parametro
Flujo molar destilado [Ibmol/h]
Composicion Destilado [Ibmol/h]
Agua
Ciclopentanona
Acetol
1,2 — propilenglicol
1,2 — butanodiol
Acido lactico
Glicerol
Flujo molar fondo [Ibmol/h]
Composicién del fondo [lbmol/h]
Agua
Ciclopentanona
Acetol
1,2 — propilenglicol
1,2 — butanodiol
Acido lactico
Glicerol

Columnal
4870,51

4870,36
0,12
0,03

6,1E-19

3,7E-25
0
0
129,49

4,88
4,2E-06
29,54
28,78
0,11
21
45,18

Columna 2
34,41

4,88
4,2E-06
29,51
0,03
7,2E-06
3E-08
0
95,08

1,9E-25
1,6E-09
0,03
28,76
0,11
21
45,18

Columna 3
28,89

0
1,6E-09
0,03
28,73
0,11
0,02
0
66,19

0
9,5E-20
3E-13
0,03
6,6E-05
20,98
45,18

Columna 4
21,03

3E-13
0,03
6,6E-05
20,96
0,05
45,16

0
0
7E-23
2,4E-08
4,4E-11
0,02
45,14

UNIVERSIDAD DE LAS FUERZAS ARMADAS
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PRIMER SISTEMA DE SEPARACION

Tabla 11:

Resultados generales del primer sistema de separacion.

Parametro

Razon de reflujo
Numero de platos
Plato de alimentacion
Presion de operacion [psia]
Temperatura del destilado [°F]
Temperatura del fondo [°F]

Material de la columna

Tipo de plato

Grosor de pared [in]
Altura [ft]
Diametro interno [ft]

Costo [$]

COSTO TOTAL [$]

Columna l

0,37
27
23

32,95
250,4
281,6

Acero al

carbono

Bandejas
perforadas

0,31
60
10

448452,92

Columna 2 Columna 3
0,76 2,35
27 37
14 18
32,06 32,72
316,1 4127
477.,8 531,6
Acero al Acero al
carbono carbono
Bandejas Bandejas
perforadas perforadas
0,25 0,25
30 42
2,5 2,5
131920,59 144889,93
848942.82

Columna 4

0,72
19
9
31,68
464,5
607,2

Acero al
carbono

Bandejas
perforadas

0,25
20,4
2,5

123679,38

UNIVERSIDAD DE LAS FUERZAS ARMADAS
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SEGUNDO SISTEMA DE SEPARACION

Tabla 12:
Puntos de fusién de los componentes a separatr.

Compuesto Simbologia Temperatura de fusion [°F]
Agua A 32,00
Ciclopentanona B -60,34

Acetol C 1,40

1,2 — propilenglicol D -76,00
1,2 — butanodiol E -173,2
Acido lactico G 62,15
Glicerol H 64,72

El glicerol y del acido lactico se consideran solidos no convencionales. Esto se sustenta en base a Kirk -Othmer
(2007), quien menciona que es muy raro ver al glicerol en forma de cristal ya que posee una caracteristica propia
conocida como sobreenfriamiento, la cual produce una disminucion significativa de su punto de congelacién cuando
se encuentra en una mezcla con agua, es asi como una mezcla glicerol (66,7%) — agua (33,3%) tendra un punto de
congelacion de -46,5 °C (-51,7 °F). De igual forma, para el acido lactico, Van Krieken (2007) reporta que la

temperatura de cristalizacion de este compuesto es -25 °C (-13 °F).
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SEGUNDO SISTEMA DE SEPARACION

Tabla 13:
Resultados del Melter/ Freezer, la bomba y el calentador..
Parametro Corriente S; Corriente S, Corriente S, Corriente S, Corriente Sg
Temperatura [°F] 77 30,99 30,99 31,09 77
Presion [psia] 14,7 14,7 14,7 35,08 35,08

Flujo molar [Ibmol/h]

Agua 4875,23 4875,23 0 0 0
Ciclopentanona 0,12 0 0,12 0,12 0,12
Acetol 29,57 0 29,57 29,57 29,57
1,2 — propilenglicol 28,78 0 28,78 28,78 28,78
1,2 — butanodiol 0,11 0 0,11 0,11 0,11
Acido lactico 21,001 0 21,001 21,001 21,001
Figura 10:

Etapa previa al segundo tren de separacion.
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SEGUNDO SISTEMA DE SEPARACION

Figura 11:
Segundo sistema de separacion.
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SEGUNDO SISTEMA DE SEPARACION

Tabla 14: Resultados de la columna 1 del segundo sistema de separacion.

Flujo Alimentacién Flujo Destilado Flujo Fondo (S;)

Compuesto (Se) [Ibmol/h] (Se) [Ibmol/h] [Ilbmol/h]
Ciclopentanona 0,12 0,12 3,5E-05
Acetol 29,59 29,54 0,03
1,2 — propilenglicol 28,78 0,03 28,76
1,2 — butanodiol 0,11 7,4E-06 0,11
Acido lactico 21,001 3,5E-08 21,001
Glicerol 45,18 0 45,18

Recuperacion

(Se/Ss) X 100%
99,97

Tabla 15: Resultados de la columna 2 del segundo sistema de separacion.

Flujo Alimentacién Flujo Destilado Flujo Fondo (Sg)

compuesto (S,) [Ibmol/h] (Se) [Ibmol/h] [Ilbmol/h]
Ciclopentanona 3,5E-05 3,5E-05 9,8E-16
Acetol 0,03 0,03 1,3E-13
1,2 — propilenglicol 28,76 28,73 0,03
1,2 — butanodiol 0,11 0,11 6,4E-05
Acido lactico 21,001 0,02 20,98
Glicerol 45,18 0 45,18

Recuperacion

(Se/S;) X 100%

Tabla 16: Resultados de la columna 3 del segundo sistema de separacion.

Flujo Alimentacion Flujo Destilado Flujo Fondo (S;;)

Compuesto (S) [Ibmol/h] (S,0) [Ilbmol/h] [Ilbmol/h]

Ciclopentanona 9,8E-16 9,8E-16 1,8E-22
Acetol 1,3E-13 1,3E-13 5E-22

1,2 — propilenglicol 0,03 0,03 8,25E-08

1,2 — butanodiol 6,4E-05 6,4E-05 1,5E-10
Acido lactico 20,98 20,96 0,02
Glicerol 45,18 0,05 45,14

Recuperacion

(S10/Ss) X 100%

®
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SEGUNDO SISTEMA DE SEPARACION

Tabla 17:
Resultados generales del segundo sistema de separacion.

Parametro Columna Columna Columna
Distillation 1 Distillation 2 Distillation 3
Presién de operacion [psia] 32,02 32,81 31,59
Temperatura de operacion [°F] 477,69 531,86 606,95
Flujo molar Destilado [Ibmol/h] 29,69 28,89 21,03
Flujo molar Fondo [lbmol/h] 95,089 66,19 45,16
Razon de reflujo 0,71 2,24 0,81
Numero de platos 26 39 16
Espaciado entre platos [ft] 1 1 1
Diametro interno [ft] 3 2,5 2,5
Longitud [ft] 28,8 44,4 16,8
Tabla 18:
Comparacion de resultados con y sin optimizacion del plato de alimentacion.
N.0
C Sin optimizacién Con optimizacion
platos
gtzzde Her?idor Condeglsador sFtZZi Hervionr [MM CondeQnsador
[MM Btu/h] [MM Btu/h] Btu/h] [MM Btu/h]
1 26 12 3,58 0,93 14 3,56 0,90
2 39 18 2,28 2,11 19 2,27 2,10
3 16 7 1,17 0,99 8 1,16 0,99

Nota. C significa columna.

®
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Tabla 19: Resultado de los costos de compra de los equipos del segundo sistema de separacion.

COSTOS

Tipo de equipo Equipo Aproximacion Costo Unitario [$]
Columna 1 W =9000 Ib 97859,27
Di=3ft
o Columna 2 W = 9000 Ib 114809,75
Columnas de destilacion T
Di=3ft
Columna 3 L=27ft 90425,71
W = 9000 Ib
Condensador 1 A = 150 ft2 8965,85
Condensador 2 A = 150 ft2 8965,85
) Condensador 3 A = 150 ft2 8965,85
Intercambiadores de
| Hervidor 1 No aplica 24886,76
Calor Hervidor 2 No aplica 23644.,84
Hervidor 3 A = 150 ft2 23360,90
Calentador A =150 ft2 8965,85
Centrifuga
Bomba Bomba Q =50 gpm 13667,45
S = 400 gpm(ft°>)
Cristalizador draft-tube baffled
Cristalizador Melter / Freezer 3 cristalizadores W = 250 ton/dia 4314958,80

1 cristalizador W = 206,12 ton/dia

COSTO TOTAL [$]

4739476,90

\J
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CONCLUSIONES

Se desarrollaron dos configuraciones diferentes del sistema de separacion. Para ambos casos la recuperacion
de los productos fue de aproximadamente el 99,9%. Los productos en mezcla fueron agua con trazas de
ciclopentanona para el primer sistema, trazas de ciclopentanona con acetol para el segundo sistema de
separacion y 1,2 — propilenglicol con trazas de 1,2 — butanodiol para ambos sistemas de separacion.

Para los dos sistemas de separacion la mezcla resulto ser ideal.

Para la aplicacion del método de velocidad marginal de vapor primero se ordenaron los productos en forma
descendente segun su volatilidad. El orden de volatilidades en el rango de temperatura en el que operaron las
columnas de destilacion revela que existe un intercambio en el orden de la ciclopentanona y el acetol a partir
de los 450 °F. El resultado de la velocidad marginal de vapor seialé que la secuencia directa es la mas
adecuada en los dos sistemas con valores iguales a 923,17 Ibmol/h para el primero y 13,53 Ibmol/h para el
segundo.

El primer sistema corresponde a un tren de cuatro columnas destilacion en secuencia directa que separa cinco
productos (1. Agua con trazas de ciclopentanona, 2. acetol, 3. 1,2 — propilenglicol con trazas de 1,2 —
butanodiol, 4. acido lactico y 5. glicerol). Y el segundo emplea en primer lugar la separacion del agua de los
productos organicos por cristalizacion por enfriamiento seguido de una bomba y un intercambiador de calor y
tren de destilacion de 3 columnas para cuatro productos (1. trazas de ciclopentanona con acetol, 2. 1,2 —

propilenglicol con trazas de 1,2 — butanodiol, 3. acido lactico y 4. glicerol).
<]
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CONCLUSIONES

 Los costos de las columnas se evaluaron considerando el costo total de la torre, los componentes
correspondientes y ademas el costo del condensador y el hervidor en ambos sistemas de separacion.
Para el segundo sistema se calcularon ademas los costos para una bomba, un intercambiador de calor
y un cristalizador. El costo del cristalizador fue calculado como un cristalizador evaporativo tipo draft-
tube baffled, porque no existen métodos en la literatura para la estimacion de costos para equipos
empleados en cristalizacion por enfriamiento, por lo que el célculo presenta un error, pero permite
aproximar el precio de compra del equipo. El nimero total de equipos en ambos sistemas de
separacion fue de 12, el primer sistema se forma con 4 columnas, 4 condensadores y 4 hervidores cuyo
costo fue de $ 848942,82, mientras que para el segundo emplea 3 columnas, 3 condensadores, 3
hervidores, 1 bomba y 1 intercambiador de calor y 1 Melter/Freezer (cristalizador) con un costo de $
4739476,90, lo cual se atribuye a la alta taza de produccion de cristales requerida.

 La evaluacion de los costos de compra de los equipos refleja que el disefio de un sistema de
separacion con cuatro columnas de destilacion en secuencia directa resulta mas econoémico que si se
elimina previamente el agua de la solucion. La diferencia de los costos entre los sistemas de
separacion fue de $ 3890534,08, lo que representa una reduccion del precio del 82,09% a favor del tren
gue separa agua usando una columna de destilacion.
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RECOMENDACIONES

Usar un software de simulacion que contenga todos los compuestos quimicos a
separar en su base de datos.

Implementar la cristalizacion en estado fundido.

Calcular los costos de las utilidades de enfriamiento y calentamiento.
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