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Produccion de alcohol carburante por destilacion
extractiva: Simulacion del proceso con glicerol

Producing fuel alcohol by extractive distillation: Simulating the
process with glycerol

Ana Maria Uyazan', Ivan Dario Gil?, Jaime Aguilar® , Gerardo Rodriguez *y Luis A. Caicedo M.’

RESUMEN

Los procesos de separacion downstream en biotecnologia hacen parte de las etapas que mds inciden en el costo
final del producto. En el mundo, la tendencia a reemplazar los combustibles fésiles por aquellos de origen
renovable como el etanol, genera una demanda del mismo y la necesidad de optimizar los procesos de
fermentacién, fratamiento de vinazas y deshidratacién. El presente trabajo aborda el problema de la deshidratacién
a través de la simulacién del proceso de destilacién exiractiva de etanol azeotrdpico utilizando glicerol como
agente de separacién. Las simulaciones fueron realizadas con el simulador de procesos Aspen Plus®, de Aspen
Tech version 11.1. El proceso simulado involucra dos columnas de destilacién, una deshidratadora y una de
recuperacién de glicerol. Las restricciones de las simulaciones fueron la composicién molar de etanol en el
destilado de la columna deshidratadora y el consumo energético del proceso. Se evalué el efecto de la relacién
molar de reflujo, la relacién solvente alimento, la etapa de entrada de solvente y de alimento, la temperatura de
enfrada de solvente, sobre las restricciones elegidas. Los resultados muestran que el proceso de deshidratacién
de la mezcla etanol-agua con glicerol es eficiente desde el punto de vista energético.
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ABSTRACT

Downstream separation processes in biotechnology form part of the stages having most impact on a product's
final cost. The tendency throughout the world today is to replace fossil fuels with those having a renewable origin
such as ethanol; this, in turn, produces a demand for the same and the need for optimising fermentation, treating
vinazas and dehydration processes. The present work approaches the problem of dehydration through simulating
azeotropic ethanol extractive distillation using glycerol as separation agent. Simulations were done on an Aspen
Plus process simulator (Aspen Tech version 11.1). The simulated process involves two distillation columns, a dehydrator
and a glycerol recuperation column. Simulation restrictions were ethanol's molar composition in dehydrator column
distillate and the process's energy consumption. The effect of molar reflux ratio, solvent-feed ratio, solvent entry
and feed stage and solvent entry temperature were evaluated on the chosen restrictions. The results showed that the
ethanol-water mixture dehydration with glycerol as separation agent is efficient from the energy point of view.

Keywords: bio-ethanol dehydration, extractive distillation, glycerol, fuel alcohol, simulation.
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Intfroducciéon

Actualmente, la deshidratacién de etanol con fines car- gica renovable, promete la sostenibilidad ambiental y eco-
burantes es uno de los procesos més utilizados en el némica del proceso (Stupiello, 2003).

mundo. Las razones por las cuales el etanol se ha conver-
tido en el compuesto oxigenado de mayor demanda se
encuentran en sus propiedades fisico-quimicas y en que,

Son muchos los estudios que se han enfocado en el de-
sarrollo de técnicas para deshidratar etanol, entre los cua-
) R = les se encuentran la destilacion al vacio (Black, 1980),
por ser un compuesto proveniente de materia prima biol6- azeotrépica (Black, 1980; Chianese, 1990; Widagdo,
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1996), y extractiva, como se reporta en muchos articulos
(Black, 1980; Hanson, 1988; Meirelles, 1992; Lee, 1985;
Pinto, 2000), la adsorciéon con tamices moleculares
(Carmo, 1997; Jacques, 1999; K. Engineering, 1993;
Madson, 1999), la preevaporacién (Gurmukh, 1982) y
los procesos hibridos (Szitkai, 2002).

Una de las técnicas mas utilizadas en la industria es la
destilacién extractiva. Los bajos consumos energéticos
que acarrea esta operacion (Barba, 1985; Batista, 1997;
Black, 1972; Ligero, 2003), acompafiados de los compe-
tentes costos de inversion inicial y de operacién (Trindade,
2003), hacen de la destilacién extractiva una tecnologia
atractiva para deshidratar etanol.

Por medio del simulador de procesos Aspen Plus® se
han determinado las condiciones de operacién para la
deshidratacién de etanol por destilacién extractiva con
glicerol. Teniendo en cuenta que el objeto del proceso
es obtener alcohol de una concentracion maxima de
99,5% molar con bajos consumos energéticos, las simu-
laciones para encontrar las mas adecuadas condiciones
de operacién se realizaron por medio de andlisis de sen-
sibilidad, en donde se determiné el efecto de las varia-
bles de operacién sobre estas dos restricciones.

Destilacion extractiva

La destilacién extractiva es una técnica utilizada para se-
parar mezclas binarias azeotrépicas, en la que se adicio-
na un agente de separacién o solvente cuya caracterfsti-
ca principal es que no presenta la formaciéon de
azebtropos con ninguno de los componentes de la mez-
cla a separar.

El solvente altera de manera conveniente las volatilidades
relativas de los componentes de la mezcla, por tal ra-
z6n debe tener baja volatilidad, para asegurar su per-
manencia en la fase liquida; ademas, garantizar el con-
tacto con la mezcla a lo largo de toda la columna debe
tener un punto de ebullicién superior al de los compo-
nentes a separar y se debe adicionar en una de las eta-
pas cercanas al condensador por encima de la etapa de
mezcla azeotrépica.

La destilacién extractiva se ha estudiado y aplicado en la
deshidratacion y recuperacion completa del etanol. La
ventaja que presenta esta técnica respecto de la destila-
cién azeotropica, utilizada por mucho tiempo, radica en
que el etanol obtenido no contiene trazas del agente de
separacion, lo que amplia su utilidad a productos alimen-
ticios y farmacéuticos. Ademas, las caracteristicas del
agente de separacién hacen que su blsqueda sea me-
nos dispendiosa y restringida que en el caso de la desti-
lacién azeotrépica. Una gran variedad de solventes que
modifican la forma de la curva del equilibrio liquido-va-
por y eliminan el azeétropo han sido evaluados, entre
los cuales se encuentran algunos glicoles, aminas, fenoles
hidrofébicos, parafinas, tiofenos y otros (Lee, 1985).
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Simulacién

Para la obtencién de etanol anhidro por destilacién
extractiva se dispone de dos columnas consecutivas de
destilacion. En la primera, la columna deshidratadora se
alimenta etanol azeotrépico en una de las etapas inter-
medias, y el glicerol en una etapa superior cercana al
condensador. El producto de cima de esta columna es el
etanol deshidratado hasta el grado deseado y el produc-
to de fondo, compuesto por agua y glicerol, es el alimen-
to de la columna recuperadora, la segunda columna del
arreglo. El diagrama esquematico correspondiente al uti-
lizado en este estudio se presenta en la Figura 1.

Como criterios de operacién eficiente se determina, para
la realizacion de las simulaciones, un contenido de agua
no mayor de 0,005 molar en el etanol obtenido, y un
gasto energético minimo posible en los rehervidores de
las columnas.

En la columna de recuperacién la restriccion principal es
la pureza del solvente obtenido por los fondos, con el fin
de asegurar que se encuentra libre de agua y que puede
ser recirculado a la columna extractiva sin afectar la pure-
za del etanol alli obtenido.

Las simulaciones se realizaron con el modelo termodina-
mico NRTL, por ser este, entre los mas adecuados, el
que mejor correlaciona los datos experimentales (Meirelles,
1992). Para sustentar el modelo se hizo un ajuste de los
mismos (Figura 2) con el simulador Aspen Split de Aspen
Tech®. El modelo se valida de esta manera debido a que
el simulador genera los mismos datos encontrados experi-
mentalmente por Lee y pahl en la regién donde se pre-
senta el perfil de composicién de la columna.

Columna extractiva

Inicialmente se encuentran las condiciones de operacién
de la columna extractiva por medio de andlisis de sensi-
bilidad; se determina el nimero de etapas y la etapa de
alimento azeotrdpico; posteriormente se determina el
efecto de la etapa de alimento de glicerol, relacién molar
de reflujo (RR), cantidad minima de glicerol por medio
de la relacion molar solvente/alimento (S/F) y la tempera-
tura de entrada de solvente sobre la composicién de des-
tilado y el gasto energético del rehervidor.
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Figura 1. Diagrama esquemadtico de la destilacion extractiva
con glicerol
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Figura 2. Ajuste de los datos experimentales del equilibrio
pseudobinario etanol-agua-glicerol con el simulador Aspen Split,
P=1atm

En la Figura 3 se observa la superficie de respuesta de los
analisis de sensibilidad para la determinacién del minimo
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Figura 3. Influencia del numero de etapas teéricas y la etapa de
alimento de la columna de destilacién extractiva con glicerol so-
bre: (a) la composicién del destilado y (b) el consumo energético
del rehervidor

nimero de etapas y etapa de alimento azeotrépico. Las
combinaciones consideradas para nlimero de etapas te6-
ricas menores a 17 con cualquier etapa de alimento no
conducen a obtener etanol del 99,5% molar, por consi-
guiente el nimero de etapas teéricas debe ser mayor a
17. Se observa también que, a medida que la etapa de
alimento se aproxima al rehervidor, la fraccion molar de
etanol en el destilado se incrementa, y de igual manera el
gasto energético de la columna.

Los picos que se visualizan en las curvas de la Figura 3 se
deben a que no todas las combinaciones que permiten
ver el grafico son fisicamente posibles.

Excepto para el caso de la Figura 3, en todos los andlisis
de sensibilidad se encuentra una dependencia lineal de
la variable considerada respecto del consumo energéti-
co del rehervidor.

Etapa de alimento de solvente y relacién de reflujo

La etapa de alimento de solvente se estudia junto con
la relacién de reflujo para establecer la posicién 6pti-
ma de entrada de solvente (Figura 4). Se elige alimen-
tar el solvente en la etapa 3 para obtener una compo-
sici6n de destilado de 0,995 molar y un gasto energé-
tico bajo (1 407 kj/kg de etanol anhidro). La influencia
de la relacién de reflujo no es importante sobre la
composicién de destilado y por eso se debe fijar en
un valor bajo para evitar altos consumos energéticos
en la operacion. La tendencia en la superficie de la
Figura 4 lleva a concluir que relaciones de reflujo in-
feriores de 0,6 satisfacen los requisitos energéticos y
de composicién.
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Figura 4. Influencia de la relaciéon molar de reflujo y la etapa de
alimento de solvente de la columna de destilacién extractiva
con glicerol sobre la composicion del destilado

Relacién molar S/F

La Figura 5 presenta los resultados de los analisis de sensi-
bilidad con los que se busca cuantificar la cantidad minima
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de solvente que debe ser alimentada para lograr la separa-
cién en el grado especificado. Pequefos aumentos en la
relacién S/F producen incrementos importantes en la com-
posicion del destilado.
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Figura 5. Influencia de la relacién molar de reflujo y la relacién
molar S/F en la columna de destilacion extractiva con glicerol
sobre la composicion del destilado

Para una relacién de reflujo de 0,5 se observa un méaximo
en la composicién al trabajar con relaciones S/F de 0,4; este
valor no es el 6ptimo para la operacién porque acarrea altos
consumos energéticos (entre 1450 y 1550 kj/kg etanol pro-
ducido), comparado con la operacién a una relacién de re-
flujo de 0,35, en la que el consumo desciende de manera
importante (entre 1050 y 1150 kJ/kg etanol producido).

Temperatura de ingreso del glicerol

Finalmente, teniendo en cuenta que la relacién de reflu-
jo es una de las variables mas influyentes en el gasto
energético, se utiliza esta variable una vez mas para eva-
luar el comportamiento de la composicion del destilado y
el consumo energético frente a las variaciones de tempe-
ratura de entrada de solvente (Figura 6). En este analisis
se restringe el intervalo de evaluacién de la relacién de
reflujo entre 0,2 y 0,8 debido a que entre estos valores se
pueden obtener composiciones de destilado favorables sin
gastos energéticos elevados, seglin andlisis previos.

Nétese que al variar la relacion de reflujo entre 0,2 y 0,5,
con una temperatura de entrada de solvente de 150°C,
se obtienen cambios en la composicién de destilado de
0,972 a 0,996 molar de etanol. Temperaturas de entrada
de solvente inferiores a los 90°C favorecen la operacién
para relaciones de reflujo superiores a 0,35 y se encuen-
tra que entre mas cercana esté la temperatura a los 70°C
la composicion de destilado es més alta. Resulta viable al
manejar una temperatura de alimento de solvente entre
70°C y 100°C combinada con una relacién de reflujo en-
tre 0,35 y 0,45 que hace que el consumo energético en
el rehervidor sea minimo (entre 1200 y 1300 KJ/kg de
etanol anhidro). En el caso de la destilacién extractiva no
es conveniente utilizar una relacién de reflujo alta, (entre
mas alta menor gasto energético después de un maximo
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Figura 6. Influencia de la relacién molar de reflujo y tempera-
tura de entrada del solvente a la columna de destilacién
extractiva con glicerol sobre la composicién del destilado

caracterfstico de cada operacién) debido a que el sol-
vente se alimenta en una etapa superior y al mezclar-
se con el reflujo en su descenso a través de la colum-
na se diluye ain mas y su efectividad disminuye.
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Figura 7. Perfil de: a) Composicién y b) Temperatura de la
columna de destilacién extractiva P = 1 atm
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igura 8. Perfil de: a) Composicién y b) Temperatura de la
columna de destilacién extractiva P = 15 mmHg

Columna recuperadora

Inicialmente se utiliz6 un método corto de célculo para
determinar el nimero minimo de etapas tedricas, rela-
cién minima de reflujo y localizacién de la etapa de ali-
mento de la columna de recuperacién. Con el fin de
reducir el consumo energético y evitar las altas tempera-
turas (150°C) en el rehervidor, la operacién de esta co-
lumna requiere de la generacién de un alto vacio que
permita tener una presiéon de 15 mmHg. El calculo del
gasto energético de esta torre, al igual que el de la co-
lumna extractiva, se reporta posteriormente como el gasto
del rehervidor.

Una vez determinado el nlmero de etapas tedricas y la
relacién de reflujo minima, se aplica un método riguroso
al célculo de la columna con el propésito de cumplir la
restriccién de contenido de agua en la corriente de fon-
dos, se aplica una especificacién de disefio sobre la co-
lumna variando el flujo de destilado.

Resultados

En la Tabla 1 se presenta un resumen de los datos de
entrada de la simulacién y los valores obtenidos para las
variables estudiadas. Los perfiles de composicién y tem-
peratura de la columna extractiva y recuperadora se pre-
sentan en las figuras 7 y 8, respectivamente.

Conclusiones

Este trabajo de simulacién permitié la determinacion de
las condiciones de operacién mas convenientes para la
deshidratacion de etanol azeotrépico por destilacion
extractiva. El gasto energético del proceso simulado re-
sulta competitivo con otras técnicas de deshidratacion;
se encuentra que para la columna extractiva el consumo
es de 1249 kJ/kg de etanol producido y el consumo glo-
bal del proceso es de 1473 kj/kg de etanol producido
considerando el esquema de recuperacién de calor pro-
puesto entre la corriente de fondos de la columna
recuperadora y el alimento azeotrépico.

Tabla 1. Resultados de las condiciones de operacion de las
columnas extractiva (1) y de recuperacién (2)

Columna 1 2
Flujo de alimento (kmol/h) 100 53,137
Flujo de solvente (kmol/h) 40 0
Flujo de destilado (kmol/h) 86,864 13,156
Fraccion molar de etanol en el destilado | 0,9957 0
Temperatura de alimento (°C) 78,2 130,2
Temperatura de solvente (°C) 80 | -
Relacién de reflujo molar 0,35 0,05
Nimero de etapas teéricas 18 6
Etapa de alimento 10 4
Presiéon (mmHg) 760 15
Etapa de alimento de solvente 3 |
Relacién solvente/alimento 0,4 0
Consumo Energético (kJ/kg etanol) 1249 224

En general se evidencia que la relacién de reflujo no es una
variable determinante en la composicién de destilado en com-
paracién con su efecto sobre el gasto energético del rehervidor;
no obstante, la relacién de reflujo debe ser baja con el fin de
mantener una relacién etanol/glicerol adecuada a lo largo de
la columna y de esta manera asegurar el efecto del solvente
sobre las volatilidades relativas de la mezcla a separar.

También se observa que temperaturas de entrada de sol-
vente inferiores a los 90°C favorecen la operacién para
relaciones de reflujo superiores a 0,35 y se encuentra
que entre mas cercana esté la temperatura a los 70°C la
composicion de destilado es mas alta.

La relacion S/F encontrada resulta conveniente desde el
punto de vista econémico debido a que es baja (0,4), asf
como la recuperacién de solvente que se debe efectuar
en la operacion (cantidad menor al 1% de la corriente de
fondos de la columna recuperadora).

En la Tabla 2 se muestran los consumos energéticos tipi-
cos demandados por otras técnicas de deshidratacién uti-
lizadas. Los resultados de este estudio muestran que la
destilaciéon extractiva con etilenglicol como agente de
separacion es una operacion competitiva energéticamente
en la deshidratacién, comparada con otras técnicas usuales.
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Tabla 2. Consumos energéticos de otros procesos de deshidratacion

) kj/kg de
Tipo de proceso etanol
Destilacion azeotrépica con cicloexano 4853
(Chianese y Zinnamosca, 1990)
Destilacion extractiva con acetato de potasio
. . 9270
(Ligero y Ravagnani, 2003)
Destilacion extractiva con cloruro de calcio 1998+
(Llano y Aguilar, 2003)
Destilacion extractiva con etilenglicol (Meirelles,
1760
1992)
Destilacion extractiva con gasolina (Chianese y 3180
Zinnamosca, 1990)
Preevaporacion (Barba y Meirelles, 1997) 4602
Tamices moleculares (Carmo y Gubulin, 1997) 1430

* No incluye la energia utilizada en la regeneracién de la sal
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