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Resumen

Durante los ultimos afios hemos atestiguado un crecimiento continuo de la poblacidn
mundial. Como es de esperar, este crecimiento poblacional vino acompafiado por una
continua erosion del suelo, y significativa desertificacién por accién antropoldgica
directa: agricultura y urbanizacion. Todo lo anterior se agrava, cuando ello implica una

mayor demanda de energia, alimentos (humanos), comida (ganado) y fibras.

Desde inicios del siglo pasado se pensé en el petrdleo, el gas natural y el carbén como
fuentes de energia econdmicas y abundantes. Sin embargo, en las ultimas décadas se ha
demostrado que estas fuentes de energia son recursos finitos y, por sobre todo, no
renovables. La utilizacion de combustibles derivados de estas fuentes trajo aparejado
ademds un aumento neto de CO, en la atmdsfera, lo que se conoce como “efecto
invernadero”, perturbando asi el ciclo natural del carbono de la Tierra y generando un
aumento promedio de las temperaturas globales. Estos hechos evidencian la necesidad
no sélo de encontrar fuentes de energia alternativas y renovables, tales como los
biocombustibles, sino también la urgencia en despertar una conciencia global sobre

sustentabilidad, ahorro y eficiencia.

Esta tesis estudia dos casos intimamente relacionados con los conceptos expuestos
arriba. En primer lugar, se evalua la factibilidad econdmico-técnica del reciclado “in situ”
de solventes de una industria farmacéutica, donde a partir de la utilizacién de un
proceso hibrido compuesto por una unidad de pervaporacién hidrofilica y una columna
de destilacion se logra la separacion deseada a un costo total muy por debajo del costo
de reposicion del solvente, cumplimentando al mismo tiempo las regulaciones legales

vigentes relativas al medio ambiente.

El segundo caso explora la viabilidad de un producto agricola de muy baja calidad

comercial (maiz contaminado con micotoxinas de ocurrencia natural) para la produccién
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de bioetanol de grado combustible. El estudio desarrollado abarca desde la etapa de
sacarificacién y fermentacion de la materia prima, hasta la purificaciéon final del
bioetanol producido. A lo largo del proceso productivo global se utilizan ademas,
procesos hibridos que incluyen membranas de pervaporacidon hidrofébica para la
separacion del producto del medio de fermentacion, y membranas hidrofilicas para la

deshidratacion final del etanol.

Con el objetivo de obtener procesos cuasi-Optimos, se hace amplio uso tanto del
modelado conceptual de procesos como de la evaluacién de la performance de los
procesos de fermentacién y pervaporacion, a través de experiencias a escala laboratorio.
La simulacidn rigurosa también es empleada, aunque sélo en la etapa final del esquema
de disefio. De esta manera se realizan tanto aportes metodoldgicos, como

experimentales.

Como se demuestra en esta tesis, existen procesos de tamano mediano para los cuales
todavia es posible desacoplar el disefio global en una serie sucesiva de problemas de
disefio de cada unidad por separado. Como se verd, la busqueda de un disefio cuasi-
Optimo del proceso global con la ayuda de modelos conceptuales para cada operacién
unitaria presenta dos ventajas sustanciales con respecto a los modelos de optimizacién
rigurosa: su relativa sencillez y su capacidad de capturar los “tradeoffs” tanto a nivel de
una unidad como a nivel del proceso global. En otras palabras, el enfoque propuesto en
esta tesis enfatiza el saber ingenieril de las operaciones unitarias como un aspecto clave

en la sintesis dptima de procesos.
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Capitulo 1

Introduccion

1.1. Introduccion

A modo de definicidén, se puede decir que los procesos hibridos consisten en emplear,
conjunta y complementariamente, dos tecnologias u operaciones unitarias preexistentes
de manera de aprovechar las ventajas y paliar las desventajas que presenta cada una de

estas operaciones por separado.

Un ejemplo de proceso hibrido utilizado en la industria es la manufactura de acetato de
celulosa, donde el acido acético es recuperado por destilacion, mientras que el agua se

separa mediante extracciéon, utilizando dimetil éter como solvente. Para separar la
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mezcla agua-etanol, se agrega una etapa de decantacion para completar la separacion

(1, 2].

Entre las operaciones encontradas en la industria quimica, la destilaciéon es una de mas
populares; es ampliamente utilizada para la recuperacién de componentes valiosos, y en
la separacion y purificacion de productos de importancia. Sin embargo, la principal
desventaja de la destilacidn es la gran cantidad de energia que se requiere para realizar
la separacién. En contraste, los procesos de separacién basados en tecnologias de
membrana han demostrado ser alternativas sustentables cuando se los compara con las
alternativas clasicas. Entre estos procesos se encuentra la pervaporacién, un proceso de
membrana en el cual una mezcla liquida circula sobre una membrana densa, donde la
adsorcién y difusion selectiva, de uno o varios de los componentes de la mezcla, inducen

la separacién mediante la aplicacién de vacio del otro lado de la membrana.

La caracteristica mds notoria de la pervaporacién es su demanda relativamente pequefia
de energia, especialmente cuando se la compara con la destilacion. Sin embargo, y a
pesar de esta baja demanda energética, los flujos que se alcanzan en operacidn son tan
pequeiios en relacidn a otros procesos que, a fin de alcanzar las especificaciones de
separacion deseadas, se requiere la adopcion de unidades de membrana con
requerimientos de area extremadamente elevados. Por este motivo, y debido al alto
precio de las membranas comerciales, existe poco incentivo econdmico para aplicar esta
tecnologia en la forma “standalone”; pero las posibilidades de adopcidon de la
pervaporacion se incrementan enormemente cuando se utilizan procesos hibridos que la

combinan con otras operaciones como la destilacion.

Hasta aqui, y de manera intuitiva, se puede decir que la destilacidn y la pervaporacién
tienen ventajas y desventajas complementarias. De esta manera, en esta tesis se estudia
la aplicacion procesos hibridos de separacién y/o purificacién, que utilizan
pervaporacion y destilacion, en procesos productivos en los cuales su implementacién
permite prever mejoras en la performance de la planta. A modo de introduccién, se

revisan a continuacion los conceptos basicos de las dos operaciones mencionadas arriba.
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1.2. Pervaporacion

La pervaporacion es una técnica de separacién por membranas en la cual una mezcla
liquida se vaporiza parcialmente mientras permea a través de una membrana densa [3,
4]. De hecho, su nombre deriva de la contracciéon de los términos permeaciéon y
evaporacion [5]. Este cambio de fase es una caracteristica que diferencia a la
pervaporacion de los demds procesos de separacién que utilizan membranas, entre los
cuales se destacan la permeacion de vapor, la nano filtracidn, la dsmosis inversa y la
electrodialisis [6]. De esa manera, la pervaporacidn representa una operacidon compleja

en la que se presentan transferencias tanto de masa como de energia.

El mecanismo de transporte se basa en las diferencias de solubilidades y velocidades de
difusién de los componentes de la mezcla liquida en el material que compone Ia
membrana [7]. En la Figura 1.1 se muestra una representacién esquematica del proceso

de pervaporacion en el modo “cross flow” (flujo transversal).

Feed O JOXOROXOX JOXOROX® Retentate
00000000 e ’

VSIS AL S S AL S S SIS SIS,

SIONK O
00 0%, ® e

v Permeate

Figura 1.1. Representacion esquematica del proceso de pervaporacion en el modo “cross flow” [7].

La fuerza impulsora necesaria para el transporte de materia a través de la membrana se
consigue aplicando bajas presiones en el lado del permeado, tipicamente en el rango de
0,27 a 1,33 kPa (2 a 10 mm Hg). La presiéon de operacion del lado del retenido no suele

superar los 202,6 kPa y se establece con el objeto de evitar vaporizaciones parciales del
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retenido. Asi, se genera un gradiente de potencial quimico que constituye la fuerza

impulsora para la transferencia de masa.

La razon por la cual la pervaporacién presenta una demanda energética relativamente
pequeiia se debe a que solamente la fraccidn permeada es la que se vaporiza. La energia
necesaria para la evaporacién del permeado proviene de la energia interna del liquido
retenido, produciéndose entonces una disminucién paulatina de la temperatura a
medida que el retenido atraviesa el moédulo (Figura 1.2). Por este motivo, una unidad de
pervaporacion estd constituida normalmente por varios moddulos de membrana,
conectados entre si a través de un intercambiador de calor que sirve para recalentar la

corriente de retenido.

370

360 T
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350 1

340

330
320

310

300 T T T T T T T T

Maodulos de pervaporacion

Figura 1.2. Perfil de temperatura de la corriente de retenido a través de los mddulos de pervaporacién [8].

Dado que la separacién por pervaporacion es independiente del equilibrio liquido-vapor
(debido a que la resistencia al transporte depende basicamente del equilibrio de sorcién
y la movilidad de los componentes dentro de la membrana) esta tecnologia ha sido

ampliamente utilizada en la deshidratacion de solventes utilizando membranas
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hidrofilicas [9, 10, 11, 12] y esta siendo considerada la posibilidad del uso de membranas
hidrofébicas para la extraccion continua de productos de fermentacion de sus
respectivos caldos [13], proceso éste que puede ser considerado un hibrido

fermentacion/pervaporacion.

Para comparar graficamente las performances de la pervaporacién y la destilacién, en la
Figura 1.3 se muestra la separacién por pervaporacion de una solucién binaria de
benceno y n-hexano, en un tipico diagrama y versus x a través una membrana de
poliuretano [14]. Como pude verse, el proceso de pervaporacion en este caso es mas

eficiente que el proceso de destilacién en toda la gama de composiciones.
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Figura 1.3. Fraccién masica de benceno en el permeado (pervaporacién) y en la membrana (sorcién) en
funcion de la fraccidon masica de benceno en la alimentacién a 25°C [14].

El modelo mds aceptado para el mecanismo de transferencia de materia en la
pervaporacién es el modelo de solucidn/difusion, el cual se caracteriza por las siguientes

tres etapas fundamentales:
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i. laadsorcion de los componentes de la alimentacién en la membrana;
ii. la difusion de los compuestos adsorbidos a través de la membrana, y

iii. la desorcion de los mismos en el lado del permeado.

Un estudio detallado de este modelo fue realizado por Wijmans y Baker [15], en el cual
se demuestra que, cuando los efectos de acoplamiento y el hinchamiento o “swelling”
de la membrana son despreciables, este modelo representa una muy buena descripcion
del transporte de masa por pervaporacion. A continuacién se desarrollan las principales

caracteristicas del modelo de solucién/difusion.

1.2.1. Modelo de Soluciéon/Difusion

Las hipdtesis presentadas por el modelo de solucién/difusién son [16]:

e Difusidon unidimensional de las especies a través de la capa densa de la
membrana.

e Velocidad de permeacidon independiente del tiempo, sin acumulacion de materia
en el interior de la membrana, y sin variaciones en la estructura de la misma.

e |gualdad de potencial quimico en las interfases de la membrana.

e Aplicacién del modelo restringida a membranas homogéneas o a la capa densa
de membranas compuestas o asimétricas, donde el transporte es de cardcter
difusivo y no convectivo.

e El transporte en la membrana es la etapa determinante del transporte de

materia.

El transporte de masa durante la pervaporacion se debe a un gradiente de potencial
guimico que se traduce en una fuerza impulsora. Asi, el modelo de Solucién-Difusiéon
afirma que flujo del componente i a través de una membrana es proporcional a la fuerza

impulsora, tal como lo describe la ecuacion (1.1) [3].
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du;
- .t 1.1
Ji=—L dx (1.1)

Aqui L; es un coeficiente de proporcionalidad, no necesariamente constante, que
relaciona el gradiente de potencial quimico du;/dx con el flujo. Asumiendo que ambos
lados de la membrana estan en equilibrio de fases, e introduciendo el coeficiente de

difusién Dif;, se obtiene la ley de Fick [4]:
dc;
J; = —Difi— - : (1.2)

donde dc;/dx es el gradiente de concentracion a través de la membrana. Integrando

esta ultima ecuacién para el espesor de membrana [, la ecuacion (1.2) se convierte en:

donde el superindice M se refiere a la concentracion en el interior de la membranay f'y
p denotan el lado del retenido y del permeado, respectivamente. La concentracion en el
interior de la membrana se puede relacionar con la concentracién fuera de la membrana
por medio del coeficiente de adsorcidon K; del liquido (superindice L) y el vapor
(superindice V), para el lado del retenido y permeado, respectivamente. La ecuacién

(1.3) se convierte entonces en:

(Kicir — K pip
I

Ji = Dif; (1.4)

donde p;, representa la presion de vapor del componente i. Considerando que un
vapor hipotético estd en equilibrio con el retenido liquido, la ecuaciéon (1.4) se reordena

y

L 14
. (piy —plp) Pmy
Ji = DifiK} ] =7 (P' - Pip) (1.5)
Pm; se conoce como la permeabilidad intrinseca de la membrana, que relaciona el flujo
con la fuerza impulsora real, es decir, la diferencia de presidén de vapor del componente i

a ambos lados de la membrana. El término Pm;/l también es llamado permeabilidad.
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Por ultimo, las presiones parciales de la alimentacidon y el permeado pueden ser

expresados por las ecuaciones (1.6) y (1.7):
Dif = Psat,iViXif (1.6)
Pip = XipPtot,p (1.7)

donde x; es la fraccion molar de componente i, ps,.; la presion de saturacion a la
temperatura de interés, y; el coeficiente de actividad para la composicién y temperatura
dadas y piop la presion total en el permeado. Cuando p;,., s lo suficientemente baja,
los términos de la derecha en las ecuaciones (1.3) a (1.5) se pueden despreciar respecto

a los términos del lado izquierdo.

1.2.2. Membranas y aplicaciones de la pervaporacion

Las membranas utilizadas en los procesos de pervaporacidn poseen una capa densa no
porosa, llamada cominmente “capa activa”, que es la que estd en contacto con la
alimentacion o retenido [17]. Generalmente las membranas presentan también una
capa porosa que le sirve de soporte y proporciona la resistencia mecdanica necesaria,

llamada “capa soporte”.

Las membranas se clasifican en poliméricas (organicas) o ceramicas (inorgdnicas). Las
membranas poliméricas ocupan actualmente entre un 90 y un 95% del mercado, y esto
se debe principalmente a que se pueden fabricar de una gran variedad de materiales y
con bajo costo. Las principales diferencias entre las membranas ceramicas y poliméricas,
radica en que las Ultimas presentan mejor resistencia quimica y térmica que las
ceramicas. Por otra parte, los modulos utilizados por las membranas ceramicas son
mucho mas caros que los que utilizan membranas poliméricas. Para compensar esta
ultima desventaja, las membranas cerdmicas presentan generalmente flujos mayores
[10]. Las principales desventajas de las membranas poliméricas radican en su menor

tiempo de vida util y en su tendencia a hincharse en contacto con el liquido, fendmeno
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conocido como “swelling”[16, 18]. Estos inconvenientes se pueden superar mediante el
injerto, la mezcla, la reticulacion o la adicion de componentes inorganicos (zeolitas,

oxidos metalicos, silica) en la solucién polimérica.

La pervaporacién se clasifica comunmente en tres categorias dependiendo de la
naturaleza del/los componente/s que se quieren remover de la mezcla: hidrofilica,

hidrofdbica y organofilica [19, 20].

La aplicacion mdas estudiada hasta la actualidad ha sido la pervaporacion hidrofilica para
la deshidratacidon de solventes organicos y para la extraccion de agua de diferentes
mezclas [21, 22]. Actualmente las membranas mads utilizadas industrialmente son las
basadas en alcohol de polivinilo (PVA) [23, 24]. También se ha reportado el desempefio
de otras membranas poliméricas basadas en polielectrolitos [25, 26], y estudios de
caracterizacién realizados con membranas relativamente nuevas, como las membranas
ceramicas de silice amorfa [27, 28], de dxidos mixtos [29, 30] y membranas zeoliticas del

tipo NaA [31, 32], reportan altos valores de selectividad y flujo de agua.

Por otra parte, la pervaporaciéon hidrofébica es considerada una técnica facil y
econdmica para la recuperacién de solventes de soluciones acuosas, la remocién de
alcoholes de bebidas alcohdlicas y para la recuperacidon de componentes aromaticos en
la industria alimenticia [13, 33, 34, 35, 36]. El material mas utilizado actualmente es el
polydimetilsiloxano (PDMS), y ha sido estudiado extensamente para el caso de la
recuperacién de alcoholes [13]. EI PDMS es un polimero elastdmero compuesto por un
esqueleto de oxido de silicio y grupos metilo agregados por substitucion. Presenta un
alto grado de hidrofobicidad y una gran resistencia quimica ante un amplio grupo de
solventes [37]. Otros materiales aplicados en la fabricacion de membranas hidrofébicas
incluyen el poly-1-trimetilsilil-1-propileno (PTMSP), polyoctilmetilsiloxano (POMS) vy el
copolimero en bloque estireno-butadieno-estireno (SBS), junto con componentes
inorganicos como el silicato-1 y las zeolitas ZSM-5, y combinaciones de los dos [13, 38,

39, 40, 41].

Finalmente, la aplicacion menos desarrollada es la separacion de mezclas de

componentes organicos. Entre las aplicaciones mds populares del proceso de
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pervaporacién organofilica se encuentran la separacion de compuestos orgdnicos
presentes en solucién, mezclas de isémeros o compuestos con puntos de ebullicidn
similares y mezclas azeotrdpicas [42, 43, 44, 45]. Generalmente, cuando la alimentacion
a tratar es una mezcla polar/no-polar (como las mezclas de hidrocarburos aromaticos y
alifaticos) también se pueden utilizar las membranas del tipo hidrofilico [16]. Las
membranas de poliuretano (PU) presentan buenos resultados en este ultimo campo de

aplicacion tanto para mezclas binarias como multicomponentes [14].

Mas alld del material utilizado, el objetivo comun que comparten todas las membranas
de pervaporacion es el de lograr una separacion determinada ya sea mediante un
proceso continuo o discontinuo. Asi, para evaluar la performance que presentan las
membranas de pervaporacidon se utilizan diferentes indicadores, los cuales son

descriptos a continuacion.

1.2.3. Indicadores de performance de las membranas de

pervaporacion

La primera indicacidn sobre la performance de una membrana se obtiene de los flujos
gue ésta presenta en un experimento a escala laboratorio. Tipicamente, el equipamiento
utilizado para llevar a cabo estos experimentos consta de: (i) un tanque de alimentacién
con un volumen entre 0,5 y 3 litros con control de temperatura donde se carga la
alimentacion (retenido) de composicién prefijada, (ii) una bomba de circulacion de
velocidad variable, (iii) una unidad de membrana de area conocida, (iv) una bomba de
vacio y (v) un sistema de condensacion (por ejemplo, una trampa de vapor sumergida en
nitrégeno liquido). El retenido que atraviesa la unidad de membrana es recirculado al
tanque de alimentacién; de modo que el proceso se ejecuta en modo discontinuo o
batch para cada composicién de retenido deseada dentro de un rango de interés. Si el
sistema es binario, los resultados pueden presentarse tal como se observa en la Figura

1.3 para el sistema benceno/n-hexano a 25°C [14].

10
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Para un dado experimento, el flujo total J;,; se determina dividiendo la masa del
permeado recogido M., , por el area de la membrana A,, y el periodo de tiempo t en el

cual se ha recolectado el permeado, segun la ecuacion (1.8):

Meotp
= 1.8
Jiot = 7 (1.8)
A su vez, el flujo parcial del componente i, se obtiene a traves la ecuacidn:
Ji == 1
LAt (1.9)

Los flujos se expresan generalmente en (k)g/(m?h).

El rendimiento de separacién se evalia comunmente utilizando la selectividad a:

(1.10)

donde w representa la concentraciéon del componente i o j y los subindices p y f
denotan el permeado y el retenido, respectivamente. Sin embargo, cuando la
alimentacion es un sistema multicomponentes, resulta mdas conveniente utilizar el el

factor de enriquecimiento 3, que se obtienen a través de la ecuacién (1.11).

Wip

Bi =

= 1.11
Wis (1.11)

El rendimiento global membrana se determina combinando la velocidad de permeacion
(flujo) con la eficiencia de separacion (factor) y, generalmente se expresa por el indice

de separacién de pervaporacion (PSI, de sus siglas en ingles) [46].
PSI;j = Jeor * (aij — 1) (1.12)

La resta del factor de selectividad por uno en la ecuacién (1.12) se deriva del hecho de

que cuando no se produce ninguna separacion, a; ; es exactamente igual a uno.

11



Sosa, Maria Angélica -2014 -

Capitulo 1

1.3. Destilacion

La destilacion es ampliamente conocida y estudiada en la ingenieria quimica, y los
fundamentos tedricos de esta operacidén se encuentran muy bien documentados, y en
profundidad. A continuacién, sin embargo, se resumen las principales caracteristicas de
la destilacién presentadas en el Manual del Ingeniero Quimico [47], que se consideran

mas relevantes para los casos de estudio presentados en esta tesis.

Basicamente, en la operacién de destilacién una alimentacion F (generalmente un
liguido o una mezcla liquido-vapor) se separa en dos productos B y D, mediante el
equilibrio liquido-vapor. Entre los equipos mds utilizados se encuentran las columnas de
platos y las de relleno, los cuales sirven para aumentar el drea de superficie de contacto

entre las dos fases.

En la Figura 1.4 se muestra una representacién esquemadtica de una columna de
destilacion del tipo de platos con sus principales accesorios externos. El material
alimentacion se introduce en uno o mas puntos de la columna y, debido a la diferencia
de gravedad entre las dos fases, el liquido corre hacia abajo mientras que el vapor
asciende por la columna. Si la alimentacion se introduce en un punto situado a lo largo
de la carcasa de la columna, ésta ultima se divide en una seccidn superior, denominada

seccion de rectificacion, y otra inferior, que se conoce como seccidn de agotamiento.

El liquido que llega al fondo de la columna se vaporiza parcialmente en un rehervidor o
reboiler y el resto se retira como producto de fondo. El vapor que llega a la parte
superior de la columna se condensa en el condensador superior, y parte de ese liquido

es retornado a la columna como reflujo, para proporcionar el derrame de liquido.

La energia requerida para la separacidn de las especies se suministra en forma de calor
al rehervidor en el fondo de la columna (donde la temperatura es maxima), mientras
gue se elimina calor del condensador en la parte superior (donde la temperatura es
minima). De esta manera, generalmente la destilacién se caracteriza por una gran

demanda de energia y una baja eficiencia termodinamica en general.
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La separacién global que se obtiene depende principalmente de las volatilidades
relativas de los componentes, el nUmero de platos de contacto y de la relacidon de reflujo

de la fase liquida a la del vapor.

M+2
M+1

g

1L1"'B

Figura 1.4. Representacion esquematica de una columna de destilacién del tipo de platos [47].

Por definicién, las corrientes de vapor y de liquido que salen de una etapa estan en
equilibrio completo entre si y por lo tanto se pueden utilizar ecuaciones termodinamicas

para relacionar las concentraciones de las dos corrientes.

En el modelado de una columna de destilacion, se disefia una columna hipotética que se
compone de etapas de equilibrio en lugar de platos de contacto reales y a continuacion,
el nimero de etapas de equilibrio hipotéticas se convierte a un nimero real de platos. El

empleo de este concepto separa el disefio de una columna de destilacién en tres partes
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principales: los datos y métodos termodindmicos requeridos para predecir las
composiciones del equilibrio de fases; el cdlculo del numero de etapas de equilibrio que
se requiere para una separacion dada, o bien, la separacion alcanzada con un nimero
especifico de platos; y finalmente, la conversion de las etapas de equilibrio a un nimero

equivalente de platos de contacto o altura de relleno, y didmetro de columna.

Para el disefio de columnas de destilacién de mezclas binarias, el método grafico de
McCabe-Thiele sigue considerandose el mads util por su simplicidad y representatividad.
El método se basa en la representacidn de las ecuaciones del balance de materia como
las lineas de operacidn del diagrama x-y. Para evitar el uso del balance de energia, estas
lineas se hacen rectas mediante la suposicidon de que existe un flujo molar constante, es
decir que se supone que el flujo de la fase liquida es constante de plato a plato en cada
seccion de la columna entre el punto de alimentacién y de retiro del producto. De esta
manera, si el flujo de liquido es constante, el flujo de vapor debera serlo también. La
relacion entre el caudal de liquido descendente y el caudal de destilado se define como
razon de reflujo externa, o relacién de reflujo. Asi, el reflujo se consigue suministrando
calor al re-hervidor y retirandolo en el condensador, y tanto los costos del calor

suministrado como del agua de enfriamiento, aumentan con el reflujo.

En destilacidn, la situacion de minimo de reflujo se caracteriza por la interseccion de las
lineas de operacidn (que nacen en las composiciones de los productos) sobre la curva de
equilibrio. La composicidn en este punto es conocida como composicion “pinch” [48]. La
operacion de una columna en su relacién minima de reflujo, necesitaria de un nimero
infinito de etapas para lograr la separacion especificada entre dos componentes (Figura
1.5). A medida que aumenta la relacion de reflujo a partir del valor minimo, el nimero
de platos disminuye, al principio de una forma muy rapida y después cada vez mas
lentamente, hasta alcanzar un ndmero minimo de platos necesarios para las condiciones
de reflujo total. Considerando que el area de la seccion transversal de la columna es
aproximadamente proporcional a la velocidad de flujo de vapor, al aumentar la relacién
de reflujo aumentan los flujos molares del liquido y el vapor, y por lo tanto el area del

plato. Asi, al aumentar la relacién de reflujo, el nimero de etapas tedricas necesarias
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disminuye pero aumentan las exigencias de flujo interno, didmetro del equipo vy

consumo energético.

1.0

Zone of constant
composition

———

W= == = = mu
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)

Figura 1.5. Diagrama de McCabe-Thiele en el caso limite de minimo reflujo para un sistema binario de
volatilidad normal [47].

En la figura 1.6 se muestra el efecto general de la relacién de reflujo en los costos de la
destilacién. Normalmente, cuando la relacién de reflujo operacional corresponde a un
valor que supera a la relacion de reflujo minimo en un porcentaje del 5 al 50%, la curva

de costos totales presenta un minimo.

Ademads de su ineficiencia energética existe otra desventaja mas que conocida de la
destilacidn, y se debe a que no es fisicamente posible obtener productos puros a partir
de mezclas azeotrépicas. Los azedtropos son mezclas de dos o mds componentes, cuyas

proporciones son tales, que el vapor producido por evaporacién parcial de la mezcla
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tiene la misma composicion que el liquido. En esta situacidn, dicha mezcla no puede ser
separada mediante destilaciéon ya que en este punto desaparece la fuerza impulsora

para la transferencia de masa.

Minimum reflux ratio

-Total costs

Cost —

-Qperating costs

Fixed costs

1.‘/
|
I
!
I
!
I
I
I
!
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|
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I
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Figura 1.6. Variacion de los costos de una columna de destilacion en funcién de la relacion de reflujo [47].
El “tradeoff” entre los costos operativos y de inversidon puede analizarse variando la relacién de reflujo.

1.4. Procesos hibridos pervaporacion-destilacion

El acoplamiento de las unidades de membrana a una columna de destilacion en los
llamados "procesos hibridos de separacion" ha ganado mucha atencion en los ultimos
anos. Este acoplamiento se beneficia de las ventajas especiales de cada proceso: el bajo
costo de la destilacién en las regiones donde la diferencia de volatilidades relativas es
grande, y la independencia de la pervaporacion con el equilibrio liquido-vapor de la
mezcla a separar. En la figura 1.7 se puede comparar las performances por separado de

la destilacidn y la pervaporacion hidrofilica para el caso del sistema etanol-agua.
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Figura 1.7. Comparacion de las performances de la pervaporacién a 902C y 2 kPa, y destilacién a 101,3

kPa. Sistema etanol-agua.

Asi, el proceso de membrana se utiliza en las regiones con volatilidades relativas
similares y para superar azedtropos, ya que se comprobd que es mas econdmico que la

destilacién azeotrdpica y extractiva [10, 49].

En general, la destilacidn y la pervaporacién son operadas de manera tal que el producto
de una de ellas es la alimentacion de la otra. El primer proceso hibrido basado en esta
tecnologia de membranas es el que integra mdédulos de pervaporacién con una columna
de destilacion, y fue propuesto por Binning y James [50] para la deshidratacion de
isopropanol y etanol. Sin embargo, esta configuracién recién comenzé a ser estudiada
en 1980, especialmente con destilacion como el primer paso de separacion. Lipnizki et
al. [51] presentan una extensa revision de estos procesos hibridos con aplicaciones
industriales, clasificAndolos principalmente en deshidratacion de mezclas organicas,

remocion de compuestos organicos y separacion de mezclas organico/organico.

En la Figura 1.8 se muestran diferentes configuraciones del proceso hibrido para la
deshidratacion de compuestos organicos [52]. En (a) la alimentacién al sector de

membranas tiene una composicion inferior a la azeotrdpica, y la membrana se utiliza

17



Sosa, Maria Angélica -2014 -

Capitulo 1

para superar el azedtropo y realizar la deshidratacién final. Este caso se encuentra, por
ejemplo, en la deshidratacién de etanol o acetona. En (b) la membrana se utiliza sélo
para superar el azedtropo y la deshidratacién final se realiza mediante la segunda
columna de destilacion. Un ejemplo de este proceso es la deshidratacion de isopropanol
o acetonitrilo. La tercera configuraciéon (c) se utiliza cuando la composicién de la
alimentacion original estd en el lado organico de la mezcla azeotrdpica; la columna
separa la alimentacién en un producto de fondo orgdnico con alto punto de ebullicién y
una mezcla de bajo punto de ebullicidon, con composicidon cercana a la azeotrdpica en la
parte superior. El destilado puede ser condensado para realizar la deshidratacién por
medio de pervaporacién, o bien utilizar la tecnologia de membrana conocida como
permeaciéon de vapor (que se diferencia de la pervaporacion en que la alimentacion es

un vapor).

(3) (b) (c) (d)
A AR i

> - - —:»-’ép
T LS T

Figura 1.8. Ejemplos de procesos hibridos de deshidratacidn que incluyen pervaporacion y destilacién [52].

La configuracion (d) se utiliza para la separacidon de una mezcla de tres componentes,
como la del sistema de metanol-isopropanol-agua [53], en el que existe un azedtropo de
temperatura minima entre el agua y el isopropanol. La forma tipica de separar esta
mezcla por destilacién es mediante el uso de un cuarto componente y al menos tres

columnas de destilacion. En el proceso hibrido alternativo, se extrae una corriente
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lateral de la columna y el agua se separa continuamente por pervaporacién. En la parte

superior se puede obtener metanol puro y en el fondo de columna, isopropanol puro.

1.5. Diseno y modelado de procesos

En la actualidad, la “Ingenieria de Procesos” propone dos métodos de disefio para los

procesos de separaciéon: simulacién rigurosa y optimizacién.

En la practica industrial, la simulaciéon rigurosa es el método mas comun para el disefio
de procesos quimicos. En este caso, se parte de un disefio inicial fijo, el cual es obtenido
frecuentemente a través del uso de reglas heuristicas. Tanto la factibilidad como el costo
del proceso propuesto, se determinan a partir de estudios de simulaciéon variando

paramétricamente las variables de decision.

Otra alternativa hace uso intensivo de algoritmos de optimizacién MINLP y ha
demostrado ser muy poderosa en la resolucién de una gran variedad de problemas. Sin
embargo, muchas veces estos algoritmos modelan las operaciones a través de modelos

sencillos o “shortcuts” que no siempre capturan las complejidades del proceso real.

Actualmente existe otro enfoque del problema, que utiliza una nueva generacién de
shortcuts llamados “modelos conceptuales”. Estos modelos poseen una complejidad
mayor que sus predecesores y permiten la reduccidon del esfuerzo tanto en las etapas de
sintesis (reduciendo el nimero de alternativas posibles), como en las de disefio inicial
del proceso (al proveer valores iniciales para las variables como la demanda de energia
en destilacion, o el drea de membrana en pervaporacion). Los procesos propuestos
pueden entonces optimizarse con herramientas de simulacidn rigurosa o algoritmos de
optimizacién que incluyan modelos rigurosos de las operaciones. Mds aun, el uso de
modelos rigurosos permite la eliminacién de suposiciones simplificatorias y la inclusién
de los reciclos y de los costos de operacidn e inversidon. Una vez obtenido un disefio

inicial de la planta es posible identificar distintas oportunidades de mejora que pueden
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ser puestas a prueba a través las etapas de disefio conceptual y simulacién hasta

encontrar un disefio cuasi-optimo.

El disefio de procesos se divide usualmente en dos etapas consecutivas. En la primera,
deben generarse una o mads alternativas. Esta etapa usualmente pertenece al dominio
del “ingeniero creativo” tal como lo acreditan variadas experiencias exitosas entre las
gue se cuenta la produccién de acetato de metilo mediante el proceso “Eastman
Kodak”, que reemplaza dos reactores y ocho columnas de destilaciéon por una columna
de destilacion reactiva [54, 55]. Las herramientas tipicas a las que recurren los
ingenieros son las herramientas heuristicas, las curvas de residuo (destilacion),

diagramas liquido-liquido (extraccion liquida), etc.

En la segunda etapa deben evaluarse las nuevas alternativas de proceso. Mds alld de que
los factores que constituyen el criterio de seleccién mds importante son la factibilidad de
obtener los productos deseados y los costos, aspectos tales como la operabilidad y la

sustentabilidad tienen también un rol relevante [55].

Un aspecto resaltado en la tesis doctoral de Briiggemann [55] es el hecho de que si bien
a primera vista podria parecer que la evaluacién del proceso puede ser realizada
facilmente aplicando secuencialmente métodos de disefio a cada operacién unitaria, la
mayoria de los procesos estan caracterizados por grados de libertad a nivel del
“flowsheet” que deben sumarse a los grados de libertad de cada una de las unidades.
Las corrientes de reciclo son fuentes tipicas de estos grados de libertad y en muchas
ocasiones gobiernan la factibilidad del proceso global. Al influenciar en los valores
Optimos de los grados de libertad internos, los grados de libertad a nivel de “flowsheet”
también lo hacen sobre los costos del proceso. En resumidas cuentas, la evaluacién
econdmica de una alternativa de proceso requiere de la optimizacidon simultanea de
todos los grados de libertad. Tal optimizacidn permite la comparacion de cada una de las

alternativas en sus puntos de operacidon dptimos.

Afortunadamente, como se demostrard en esta tesis, existen procesos de tamano
mediano para los cuales todavia es posible desacoplar el disefio global en una serie

sucesiva de problemas de diseno de cada unidad por separado.
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1.6. Objetivos y motivacion de la tesis

Durante los ultimos afios hemos presenciado un crecimiento continuo de la poblacién
mundial. Como es de esperar, este crecimiento poblacional viene acompaiiado por una
continua erosion del suelo, y significativa desertificacion por accidn antropoldgica
directa: agricultura y urbanizacion. Todo lo anterior se agrava, cuando ello implica una

mayor demanda de energia, alimentos (humanos), comida (ganado) y fibras [56].

Desde inicios del siglo pasado y hasta hace sdélo algunas décadas, se pensé en el
petréleo, el gas natural y el carbén como fuentes de energia econdmicas y abundantes,
lo que generd el afianzamiento de un estilo de vida basado en gran proporcién en la
energia fésil. La utilizacion de combustibles derivados de este tipo de fuentes de energia
trajo aparejado ademas un aumento neto de CO, en la atmdsfera, lo que conocemos
como “efecto invernadero”, perturbando asi el ciclo natural del carbono de la Tierra y
generando un aumento promedio de las temperaturas globales. Estos hechos,
evidencian la necesidad no sélo de encontrar fuentes de energia alternativas y
renovables, como son los llamados biocombustibles, sino también la urgencia en

despertar una conciencia global sobre sustentabilidad, ahorro y eficiencia.

En cualquiera de las industrias de procesos existentes, las cuestiones mas cominmente
estudiadas e investigadas son la disminucién de los costos de produccién y la
cumplimentacion de las exigencias legales, ambientales y de calidad en el proceso. Sin
duda, las medidas de ahorro y eficiencia son el mejor camino para la mejora de la
viabilidad e innovacién productiva, sin embargo, la eficiencia tecnoldgica ayuda a reducir
el consumo energético, lo que genera que la empresa gane no sélo productividad sino
también competitividad. Ademas, si se optimizan los consumos energéticos y las
emisiones por unidad de produccién, todos estos beneficios potenciales se alcanzan

respetando el entorno [57].

De acuerdo con el Ministerio de Energia de la Nacién Argentina, el sector industrial
nacional consume el 28% de energia total del pais y, junto con el sector transporte, son

responsables del 60% del consumo total. Si consideramos solamente a la industria
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guimica, la destilacidon es una de las técnicas de separacidn mas populares, y es, como
ya se ha mencionado, una operacidn que precisa una cantidad de energia mas que
considerable. La importancia de la destilacion en la industria se documenta, por
ejemplo, en el hecho de que alrededor de 40.000 columnas de destilaciéon estan en
funcionamiento sélo en los EEUU, y la operacidn de estas columnas consume el 7% de la

demanda total de energia de dicho pais [2].

Esta tesis esta orientada al estudio de procesos hibridos que no sélo sean convenientes
desde el punto de vista de la productividad y economicidad, sino que a su vez sean
beneficiosos en cuanto a la demanda de energia, sustentabilidad y respeto por el medio

ambiente.

Asi, en primer lugar, se evalua la factibilidad econédmico-técnica del reciclado “in situ” de
solventes de una industria farmacéutica particular, donde la utilizacién de procesos
hibridos logra disminuir los costos de operacién, cumplimentando al mismo tiempo las

regulaciones legales vigentes.

El segundo caso de estudio explora la viabilidad tanto econdmica como tecnoldgica de
un producto agricola de muy baja calidad comercial (maiz contaminado con micotoxinas
de ocurrencia natural) para la produccién de bioetanol de grado combustible. El analisis
desarrollado abarca desde la etapa de sacarificacion y fermentacion de la materia prima
hasta la purificacion final del bioetanol producido. Por este motivo, gran parte del
trabajo presentado estd dedicado aumentar el conocimiento del proceso productivo del
bioetanol de maiz, no solamente en términos quimicos y microbioldgicos, sino también
econdmicos y tecnoldgicos. El objetivo final es obtener un proceso energéticamente mas
eficiente que haga uso de alternativas hibridos a lo largo del proceso productivo global,
gue incluyan membranas de pervaporacién hidrofdbica para la separacién del producto

del medio de fermentacién, e hidrofilicas para la deshidratacién final del alcohol.

Con el objetivo de obtener procesos cuasi-6ptimos, a lo largo de esta tesis se hace
amplio uso tanto del modelado conceptual como de la determinacion experimental de la
performance de los procesos estudiados. La simulacion rigurosa sélo es empleada en la

etapa final del esquema de diseno. La aplicacion de estos conceptos se analiza en detalle
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en el caso de procesos hibridos en la recuperacién de solventes, para su subsiguiente

aplicacion en el diseio del proceso de produccién de bioetanol.

1.7. Estructura de la tesis

Con el fin de facilitar la comprensién por parte del lector de los desarrollos realizados en
el marco de la carrera doctoral, cada capitulo contiene toda la informacién necesaria
para entender los aspectos relevantes de la tematica tratada. Por este motivo se incluye
una seccién de referencias en cada uno de ellos. De esta forma, cada capitulo puede
leerse como un “manuscrito” independiente. Hacia el final de la tesis, se afiade una

seccion de referencias general.

Hasta aqui, en el Capitulo 1 se ha efectuado una introduccion a los aspectos y conceptos

mas generales que serdn aplicados a lo largo de la tesis.

En el Capitulo 2 se aborda el reciclado en sitio de alcohol isopropilico de una corriente
de desecho de una industria farmacéutica a través de la aplicacién de un proceso
hibrido, compuesto por una primera etapa de pervaporacién hidrofilica y una etapa final
de destilacion. De acuerdo con los resultados obtenidos a partir de los modelos
desarrollados para las etapas de pervaporaciéon y destilacion, el proceso alternativo
resulta factible tanto desde el punto de vista tecnolégico como econdmico,
obteniéndose un producto de alta pureza y cumplimentando a la vez las regulaciones
ambientales. Adicionalmente, se analiza comparativamente la performance de distintas
membranas de pervaporacién hidrofilicas a través de un nuevo indice de la performance
de separacién PSI (“Pervaporation Separation Index”), y para ello se presentan

resultados experimentales para la membrana PERVAP 2216 (Sulzer Chemtech, Suiza).

El Capitulo 3 comienza con una introduccidn sobre la problematica energética actual, los
biocombustibles en general y el bioetanol en particular; luego se presenta una breve
descripcién de las diferentes etapas del proceso de produccion del bioetanol de maiz y
las principales caracteristicas relevantes en cuanto a las fumonisinas en maiz.

Posteriormente, se investiga la influencia presentada por el nivel de fumonisinas en el
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maiz sobre la concentracion final de alcohol, obtenida a través de fermentacion
alcohdlica utilizando la levadura Saccharomyces cerevisiae. Se obtienen los indicadores
tipicos de la fermentacion: eficiencia, productividad y rendimiento, en experimentos a
escala laboratorio con niveles crecientes de fumonisinas en el maiz utilizado como

materia prima.

El Capitulo 4 incorpora resultados y enfoques de los dos capitulos anteriores para
analizar la factibilidad técnica y econdmica de un proceso de produccion de bioetanol a
partir de maiz contaminado con fumonisinas. Se logra estimar el precio maximo
(USS/tonelada) de una materia prima contaminada como el correspondiente a aquel
que podria ser pagado sin afectar el costo del etanol por litro producido (USS/litro),
correspondiente a un proceso que utilice maiz libre de fumonisinas. Dado el tamano del
problema de optimizacién, el enfoque empleado utiliza informacién experimental
obtenida en el capitulo anterior, datos de costos de plantas de producciéon y métodos de
disefio conceptual como el expuesto en el Capitulo 3. Se analiza, ademas, la factibilidad
de un proceso que utilice pervaporacidon hidrofdbica para la extraccién continua de
etanol del fermentador y se determinan las condiciones que deben reunir las

membranas para tornar atractiva la nueva tecnologia.

En base a los resultados del capitulo 4, en el Capitulo 5 se presentan las principales
caracteristicas de la fermentacidon continua y se acota el rango de concentraciéon de
fumonisinas en maiz para re-evaluar los indicadores de fermentacién. Se evalla la
inhibicién experimentada por la levadura ante la concentracién de etanol y la influencia
de los sdlidos en el medio de cultivo, y se analiza (tanto cuali- como cuantitativamente)
la presencia de coproductos generados durante el proceso fermentativo. En base a los
resultados obtenidos, se propone un proceso de produccién de bioetanol en el cual los

solidos son removidos del medio de cultivo previo a su ingreso al fermentador.

El Capitulo 6 evalua la performance de diferentes membranas de pervaporacién
hidrofébica a través de experimentos de pervaporacién a 30°C de soluciones binarias de
etanol/agua vy soluciones ternarias etanol/agua/coproducto-de-fermentacién. Se
enfatiza ademas el uso de modelos conceptuales como un método eficaz de seleccion de

la membrana mas adecuada.

24



Sosa, Maria Angélica -2014 -

Introduccion

Finalmente, se presentan también los resultados obtenidos de una solucidn
multicomponente con todos los coproductos encontrados en el Capitulo 5 y con medios

resultantes de experiencias de fermentacion batch a escala laboratorio.

El capitulo 7, resume las conclusiones generales obtenidas durante el desarrollo de la

tesis y propone recomendaciones para las lineas de investigacion y trabajos futuros.
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Procesos hibridos en la

o 7/ 1
recuperacion de solventes

2.1. Introduccion

El término solvente se refiere a una sustancia orgdnica en estado liquido. Estas
sustancias son utilizadas para disolver sélidos, gases u otros liquidos. Los solventes se
clasifican en distintas clases de acuerdo a sus propiedades y a su estructura molecular y
en su mayoria son derivados del petréleo o sintéticos. Los mas utilizados son los

alifaticos, aromaticos, alcoholes, ésteres, cetonas e hidrocarburos.

! Este capitulo estd basado Sosa, M. A; Espinosa, J. “Feasibility Analysis of Isopropanol Recovery by Hybrid
Distillation/Pervaporation Process with the Aid of Conceptual Models” Separation and Purification
Technology 78, 237 (2011) [1].
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Los solventes cumplen un rol relevante en la sociedad industrial moderna [2], pero la
principal problematica que acarrea el uso de disolventes en la industria se debe a los
riesgos que se corren al liberarlos a la biosfera, tanto para la salud del ser humano como

para el medio ambiente.

Un caracteristica general de la mayoria de los solventes es su alta volatilidad, que hace
gue se difundan rapidamente en el aire, llegando a concentraciones considerables en
espacios cerrados. Sin embargo, los mayores riesgos para la salud humana no solamente
vienen dados por la inhalacién de estos compuestos, sino por la adsorcidn de los mismos
a través de la piel. Esta adsorcidn puede causar efectos inmediatos o a largo plazo,
cuando las concentraciones acumuladas de estos compuestos alcanza un valor riesgoso

para la persona.

Debe mencionarse que en general la mayoria de los disolventes son inflamables o
explosivos y ademas, aunque algunos no inflaman con facilidad, pueden descomponerse
a temperaturas elevadas generando asi otros compuestos téxicos. Por ejemplo, existen
algunos compuestos que se liberan al utilizar disolventes, como los CFC’'s y los HCFC's, y

gue contribuyen a la degradacién de la capa de ozono que rodea a nuestro planeta.

De acuerdo con Smallwod [2], los solventes comparten otro aspecto en comun, y es que
todos ellos terminan siendo destruidos (por incineracion, por ejemplo) o dispersados a la
biosfera. De esta manera, para mitigar su impacto se torna imprescindible disminuir la
cantidad de solventes orgdnicos emitidos ya sea deliberadamente o no. Entre las

principales alternativas de disminucidn del impacto ambiental se encuentran:

El re-disefno de productos o procesos para eliminar el uso de solventes organicos.

e Larecapturay reciclado en caso de uso en cantidades importantes.

e Laeleccion de solventes que maximicen la cantidad que puede ser reciclada.

e Laeleccion de solventes que minimicen el impacto al ambiente y a las personas.

e El uso de solventes de baja volatilidad y alta solubilidad que faciliten su remocién
con agua de lavado y su posterior tratamiento.

e La incineracidn, en caso de que todas las alternativas anteriores no puedan ser

aplicadas.

34



Sosa, Maria Angélica -2014 -

Procesos hibridos en la recuperacion de solventes

Debido a las exigencias legales, ambientales y de calidad de proceso, existe una alta
demanda de procesos de remocion y/o recuperacion de solventes. La buena noticia para
la industria, es que los sistemas de recuperacion del disolvente permiten una notable
reduccion en los costos del proceso, facilitando su aplicacién a una escala de mayor
volumen de produccién. Aln mds, una buena instalacidon de recuperacién de disolventes
permite su utilizacion sin tener que verterlos en los cauces de agua, lo cual dio lugar, en

su tiempo, a una serie de argumentos en contra del empleo de los disolventes.

Existe un esquema que refiere de alguna manera al concepto de gestién de residuos y el

cual involucra en forma jerarquica a los siguientes elementos [3]:

e Reduccidn en la fuente.

e Reciclado en el proceso.
e Reciclado en el sitio.

e Reciclado fuera del sitio.
e Tratamiento del residuo.
e Disposicidn segura.

e Emision directa al medio ambiente.

En general, se desalienta el reciclado fuera del sitio ya que normalmente su operacion
incorpora impurezas que pueden afectar la calidad del producto. Se enfatiza asi el
reciclado en el sitio, dado que esta forma de operar puede considerarse, segun Allen y

Shonnard [3], dentro del concepto de prevencién de la polucién [4].

En este capitulo, se abordarad el reciclado en el sitio de solventes de la industria
farmacéutica mediante un proceso hibrido que consta de una primera etapa de
pervaporacion hidrofilica seguida de una columna de destilacion. A continuacion, se

presentan las principales caracteristicas del proceso en particular.
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2.2. Recuperacion de isopropanol a través de un proceso

hibrido con la ayuda de modelos conceptuales

El alcohol isopropilico o isopropanol (IPA) es ampliamente usado en diversas actividades
industriales. En la industria farmacéutica se lo utiliza para la sintesis y cristalizacién de
productos [5, 6], en la industria de los semiconductores para la limpieza de materiales
llamados “wafers”, los cuales son utilizados en la fabricacidn de circuitos integrados y
otros micro-dispositivos [7], también toma parte en la produccion de herbicidas [8], y es
uno de los solventes mas utilizados en la industria de las tinturas y surfactantes [9]. Cabe
mencionar, que esta ultima actividad industrial consume casi la mitad de la produccidn

mundial de disolventes.

Generalmente, casi todas las industrias mencionadas arriba se caracterizan porque los
flujos residuales de sus procesos presentan un contenido moderado o alto de
disolventes, junto con componentes en trazas como por ejemplo sales inorganicas y
compuestos organicos. De esta manera, si se pretende respetar las normas ambientales
y reducir a la vez los costos de las materias primas, la recuperacién vy reutilizacion de

dichos solventes es inevitable.

Debido a la variedad de componentes presentes en las corrientes residuales de las
industrias farmacéuticas, y a la formacidon de un mezcla azeotrépica de IPA-agua, la
recuperacién del IPA se basa comiUnmente en una compleja combinacién de etapas de
separacion [5]. En la figura 2.1., se presenta la curva de equilibrio termodinamico
liguido-vapor para el sistema binario IPA-agua a presién atmosférica, mostrando un
azedtropo de temperatura minima cuando la cantidad de agua llega al 11,5% en peso
(30,25% molar) y mezclas con puntos de ebullicién cercanos al azedtropo cuando las
cantidades de agua son menores. En otras palabras, tal como se observa en la Figura 2.1,
la separacidon en la regidén de destilacién donde el IPA es el componente pesado
requerird de una demanda de energia considerable dada la cercania de la curva de
equilibrio liquido-vapor con la linea y = x. Por estos motivos, la destilacién tradicional no

puede ser utilizada cuando se pretende reutilizar un producto de alta pureza. Asi, la
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separacion de las mezclas de IPA-agua se lleva a cabo normalmente mediante las
técnicas de destilacion azeotrdpica o destilacion extractiva, siendo inevitable el
agregado de un compuesto adicional. En el caso de la destilacién azeotrdpica se agrega
como agente auxiliar ya sea di-isopropil-éter o ciclohexano [10], y cuando se utiliza
destilaciéon extractiva el agente de arrastre es etilenglicol [6]. En ambos casos se
necesitan tres columnas de destilacién y asi, el proceso de recuperacién demanda una

gran cantidad de energia.
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Figura 2.1. Curva de equilibrio liquido-vapor del sistema IPA/agua a presién atmosférica.

El incentivo para la realizacion de un estudio sobre la recuperacién de IPA, vino dado por
una tarea de asesoria realizada para una industria farmacéutica. Dicha tarea consistid en
evaluar la factibilidad econdémico/técnica de un proceso hibrido pervaporacion-
destilacién para la recuperacién del solvente en cuestidn. Las principales caracteristicas
y especificaciones del proceso fueron, por lo tanto, establecidas por la compaiiia y las

mismas se resumen a continuacion:

37



Sosa, Maria Angélica -2014 -

Capitulo 2

e la corriente a ser tratada tiene un 95,64% en peso de IPA y un 4,36% en peso de
agua.

e el proceso debe ser capaz de producir 1.300 m>/afio de IPA que presente una
pureza del 99,7% en peso, el cual sera reutilizado por la compafiia.

e El efluente acuoso del proceso no debera superar el 0,417% en peso de IPA, valor
que corresponde a una demanda quimica de oxigeno (DQO) de 100 mg/I.

e La disponibilidad de la planta es de 11 meses por afio, 24 horas al dia (8.000
h/afio).

e Operacion continua.

Estas especificaciones se resumen en la Tabla 2.1., para futuras referencias.

Composicion de la alimentacidén

Fraccién en peso de IPA 0,9564

Fraccién en peso de H20 0,0436

Especificacion de producto, capacidad de produccidon y limites para el
efluente

Capacidad de produccién 1.300 m*/afio

Fraccidn en peso de IPA 20,997

Fraccién en peso de IPA en el efluente <0,00417 (DQO: 100 mg/litro)
acuoso

Tiempo de operacion por afio 11 meses; 24 horas/dia

Tabla 2.1. Especificaciones del proceso solicitado por la compaiiia farmacéutica.

Los procesos hibridos que comprenden destilacion y separacidon por membrana estdn
emergiendo como opciones econémicamente viables para la recuperacién de solventes
[6]. Como ya se ha explicado, la ventaja comparativa de los procesos hibridos que
combinan destilacién con pervaporacion, se debe principalmente a la independencia con
el equilibrio de fases que presentan las tecnologias de membranas en la performance de
separacion. De esta manera, el proceso hibrido es capaz de superar composiciones
azeotrdpicas al tiempo que reduce la demanda de energia de la columna de destilacidn

[11].
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Por otra parte, el proceso hibrido pervaporacién-destilacion no sélo presenta un mejor
panorama econdmico en comparacién con los procesos de destilacion-destilaciéon
extractiva y de destilacién-destilacion azeotrépica, sino que evita también la necesidad

de un agente de arrastre para romper el azedtropo [10].

2.2.1. Diseio del proceso

Debido al bajo contenido de agua en la alimentacidn del proceso a disefiar, se selecciond
un hibrido de dos etapas para recuperar el solvente. La primera etapa fue constituida
por un proceso de pervaporacion hidrofilica en la cual se produce un retenido rico en
IPA, mientras que la segunda es una etapa de destilacién que recupera las trazas del
alcohol remanenetes en la corriente de permeado. El proceso propuesto se esquematiza

en la figura 2.2.

Xg Xp

1
|
1
1
1
|
1
1

_____________________________________________________________

Figura 2.2. Representacion esquematica del proceso hibrido.
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La alimentacidn IPA-agua se dirige al sector de membranas para obtener un retenido R
consistente en isopropanol de alta pureza y un permeado rico en agua con trazas de
solvente. El permeado, cuya composicion se ubica en la regién de destilacion donde el
agua es la especie “pesada” (regidén a la izquierda del azedtropo en la Fig. 2.1.), se
procesa luego en una columna de destilacién que produce, por fondo, un efluente
acuoso con cantidades de IPA tales que se corresponden con una DQO de 100 mg/litro y

un producto destilado rico en alcohol, el cual se recicla a la etapa de pervaporacion.

De acuerdo con las especificaciones presentadas en la tabla 2.1, la corriente R debera
corresponder a 1.300m>/afio y deberd presentar una composicion del 99% molar de IPA,
mientras que el producto de fondo de columna no debe superar el 0,125% molar de IPA.
Note que el proceso continuo llevaria a una recuperacién de aproximadamente 3900
litros/dia de alcohol isopropilico. Sin embargo, dado que no se conocen plantas de
pervaporacién con capacidad menor a 5000 litros/dia [12], se adoptd una politica de
acumulacién de la alimentacién de 10 dias para luego procesar la cantidad total
generada en el mes en los restantes 20 dias. De esta manera, el sector de membranas

trabaja 5.333 horas al afio.

2.2.2. Balance de masa global

El caudal de retenido (que corresponde al producto deseado), se calculd a partir de las
especificaciones provistas por la empresa y los datos presentados en la Tabla 2.2; de la

siguiente manera:

3 afio  12,983kmol kmol
= 3,165

R—1300m
= =3 -

afio 5333h  m3

Un balance de masa global alrededor del volumen de control | en la Figura 2.2., genera

el siguiente sistema de dos ecuaciones con dos incégnitas, a saber:

F'szR'xR‘l‘W'xW (21)
F=R+W (2.2)
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Utilizando los datos de las fracciones molares de la Tabla 2.2 y el valor del caudal de

retenido obtenido, se obtienen los valores presentados en la tabla 2.3.

Corriente Fraccién en peso Peso Molecular Densidad
de IPA kg/kmol kmol/m® kg/m3
Alimentacién 0,9564 54,541 14,224 775,8
Retenido (producto) 0,997 59,678 12,983 774,82
Fondo de columna (efluente) 0,00417 18,016 55,916 1000,4
Tabla 2.2. Propiedades de las principales corrientes a 25 °C.
Corriente Velocidad de flujo Fracciéon molar
kmol/s kmol/h IPA H,0
Alimentacién 9,1335x 10" 3,61027564 8,68x10" 1,32x10"
Retenido (producto) 8,7921x 10 3,16516914 9,9x10' 9,938x 107

Fondo de columna (efluente) 1,2364 x 10* 4,4511x 10" 1,25x10° 9,999x 10™

Tabla 2.3. Balance de masa global del proceso hibrido.

Finalmente, el caudal de la alimentacién corresponde a:

mol m3 10001 _ 1

k
F =3,610

h  14,224kmol m?3 h

Lo que equivale a una planta con capacidad de procesamiento de 6000 litros/dia. Asi, se
asegurd un sector de membranas con una capacidad de procesamiento en el limite

menor conocido.

2.2.3. Metodologia

Con el objetivo de poder realizar una estimacidon del orden de inversidon y de la
factibilidad técnica del proceso, se generaron disefios factibles del proceso hibrido

pervaporacion-destilacion para 5 valores de la fraccidon molar de entrada al sector de
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pervaporacion xp*. Nétese que este valor viene dado por la mezcla del caudal de
entrada al proceso de recuperacion F, con el caudal de destilado D (volumen de control
Il en la Figura 2.2). Los valores de xz* (IPA) seleccionados para los distintos disefios

alternativos fueron 0,868; 0,860; 0,855; 0,850 y 0,840.

La composicidn para del primer caso es la composicién de la corriente de desechos pre-
tratada; de esta manera, se considera una alternativa que hace uso Unicamente de la
etapa pervaporacion. La composicién de la alimentacidn en las alternativas restantes es
siempre menor en IPA, ya que la composiciéon del destilado estd limitada por el

azeébtropo IPA-agua (69,75% molar).

2.2.3.1. Sector de pervaporacion

Como se detallé en el capitulo anterior la energia necesaria para la evaporaciéon del
permeado proviene de la energia interna del liquido retenido, produciéndose entonces
una disminucién paulatina de la temperatura a medida que el retenido atraviesa un
maddulo de area establecida. Esta disminucion de la temperatura da lugar a un deterioro
de la fuerza impulsora para la transferencia de masa a lo largo de cada mddulo; esto es,
los flujos y selectividades desmejoran notablemente a medida que el retenido atraviesa
la unidad de pervaporacion. Es por este motivo que para contrarrestar esta pérdida de
performance las unidades de pervaporacion estan constituidas normalmente por varios
maddulos de membrana, conectados entre si a través de un intercambiador de calor que

sirve para recalentar la corriente de retenido.

Para el caso de las membranas hidrofilicas, utilizadas habitualmente para deshidratar un
solvente, se produce una pérdida adicional de la fuerza impulsora causada por una
disminucion de la composicién en el retenido del componente que permea

preferencialmente (que en el caso de estudio es el agua).

Dado que para caracterizar el proceso de membrana resulta esencial conocer el area

necesaria para una dada separacién, en esta tesis se adopta el concepto de area minima
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de membrana introducido por Bausa y Marquardt [11] que permite una estimacion de
esta variable de disefio a partir de un modelo conceptual que requiere sélo de un
modelo semi-empirico de la transferencia de masa a través de la membrana de cada uno
de los componentes de la “mezcla”. La ventaja de este enfoque reside en que la
economia del proceso se estima a partir del area requerida (conjuntamente con los
costos operativos) sin considerar complejidades tales como la determinacién del area

por mddulo.

El modelo conceptual se basa en el caso limite en donde el balance de masa
unidimensional de la etapa de pervaporacién se integra considerando la maxima fuerza
impulsora para la transferencia de masa en cada elemento de volumen de la unidad de
membrana, hasta que la composicién del producto en el retenido alcanza el valor
especificado. Este mdximo en la fuerza impulsora se establece cuando no hay caida de
temperatura del liquido. Asi, se requeriria de un nimero infinito de intercambiadores de
calor para el caso en el que el producto deseado sea el retenido. Una vez obtenida el
area minima, el area de membrana real se aproxima multiplicando a la primera por un

factor fijo e igual a 1,25.

2.2.3.1.1. Modelo de transferencia de masa

El modelo utilizado para la transferencia de masa fue desarrollado para la separacién de
mezclas Agua-Ac. acético a través de la membrana CMC-CF-23 de Celfa [14], y luego
aplicado con éxito a la separacién IPA-Agua [5]. A continuacién, se describen los

aspectos principales del modelo.

El flujo de cada componente a través de la membrana CMC-CF-23 es calculado a través

de las ecuaciones (2.3) y (2.4).
Jw = Ww.p * Jtot (2.3)

Jo = Wo,p “Jtot (2.4)
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La selectividad de la membrana viene dada por:

Wy, /W
Ao = —2—E (2.5)
Ww,f/Wo,f

donde W,,, Wor Y Wyp, Wy, son las fracciones masicas de IPA y agua,

respectivamente, en el permeado (superindice p) y la alimentacién (superindice f).

Si se asume que el transporte de masa se debe a un mecanismo de solucién-difusién-
desorcidn de una solucién binaria en contacto con un material polimérico homogéneo y

no poroso, los flujos parciales de los componentes se describen por la ley de Fick:

dwM

Jw = —pm * Dif,, —dZW (2.6)
dwM

Jo = —pm " Dif, dZ" (2.7)

donde Dif,, y Dif, son los coeficientes de difusién en la membrana para el agua y el IPA,

respectivamente.

Cuando el material de la membrana experimenta el fendmeno de hinchamiento
(swelling), generalmente el coeficiente de difusion aumenta debido a la concentracidn
local (en el interior de la membrana) de los componentes que permean. La relacién de
dependencia mas usada para el caso de un sistema con uno o dos componentes que

permean es la exponencial, de esta forma:
DifW = Difw,O eXp(Tww ' W\f\v/l Tt Two * Wéw) (2.8)
Dif, = Difo,o exp(Tow W\f\v/l + Too th)w) (2.9)

Donde los parametros T, Two, Tow Y Too SON los coeficientes de plastificacion, los
cuales toman en cuenta las interacciones sefialadas arriba, y que tienen valores
constantes para un sistema dado membrana-compuesto permeante, a una determinada

temperatura.

Aproximaciones del modelo:
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i) El flujo de agua es independiente de la presencia de IPA en el interior de la

membrana, 7,,, = 0.

ii) Como la concentracién de IPA en la membrana es muy baja, su efecto de

plastificacidn sobre su propio coeficiente de difusidon puede ser ignorado, 7,, = 0

Asumiendo una situacién de equilibrio termodinamico entre la fase fluida y la fase de la
membrana, y considerando una relacién lineal para modelar la solubilidad, que relaciona
el coeficiente de actividad en la fase fluida con su concentracién de equilibrio en la fase
de la membrana a través del coeficiente de particion, se obtiene para el lado de la

alimentacion:

w70 = kyay, s (2.10)
wo 70 = kya, (2.11)

Sustituyendo en (2.6) las ecuaciones (2.8) y (2.10), y teniendo en cuenta que el
contenido de IPA y agua en la membrana, del lado del permeado, W(I,V"Zzl y W‘ﬂ,w’zzl, se
acercan a cero para una presion de permeado lo suficientemente baja, se obtiene Ila
siguiente expresion para el flujo de agua a través de la membrana, a partir de la

integracion de la ecuacién (2.6):

lexp(twwkway ) — 1] (2.12)

TWW

Para describir el flujo de IPA a través de la membrana, se considera la razén de los flujos
parciales ¢ =], /J,. Esta razéon se mantiene constante en todo el espesor de la
membrana. A través de las ecuaciones (2.8) y (2.9), con 17,,, =0y 7,, =0, y las

ecuaciones (2.10) y (2.11), se obtiene la siguiente expresion para @:

w Dify olexp|[(tww — Tow)kway, ;] — 1}
Jo Difo,o (Tww — Tow)koao,f

(2.13)
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De acuerdo con el modelo de transferencia de masa definido por las ecuaciones (2.12) y
(2.13), los parametros de transferencia que caracterizan el flujo de los componentes de

la mezcla IPA-agua por pervaporacién a través de la membrana, se definen como:

Dif,

Ay = pr (2.14)
ww

Ay = Tykyy (2.15)

Difw 0
Az = — ' (2.16)

’ leo,O (Tww - Tow)ko

Ay = (Tww — Towdkw (2.17)

Con el objetivo de obtener los parametros caracteristicos de transferencia de masa
(ecuaciones 2.14-17) y para corroborar la validez del modelo (ecuaciones 2.12-13)
Urtiaga et al. [5] realizaron corridas experimentales a 80 °C y 1.52 kPa. Los coeficientes

calculados se muestran en la Tabla 2.4.

Parametro Valor calculado
T [°C] 80
Ay [kg-h™1-m™2?] 0,2063
A, 3,082
A 27,80
A, 0,3786

Tabla 2.4. Parametros calculados del modelo [5].

La dependencia de los flujos de IPA y agua con la temperatura, se relaciona a través de

una ecuacion del tipo Arrhenius, resultando:
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I = ]iT0 exp (— %) (2.18)

Donde E, ; es la energia de activacion aparente del componente i y R es la constante de
los gases ideales. Para los flujos de IPA y agua los autores estimaron, a partir de datos

experimentales, los siguientes valores: E , = 44 k] -mol~ty E; , = 25Kk] - mol~* [5].

Tal como mencionamos en la seccion anterior, el modelo de transferencia predice un
deterioro de flujos y selectividades para valores bajos de la temperatura y la

composicion del componente que permea preferencialmente (agua).

2.2.3.1.2. Modelado conceptual

Los valores de las variables de operacion seleccionadas fueron: temperatura de 809C,
presién de vacio del lado del permeado de 1,52 kPa, y presion de operacion del lado del
retenido de 202,6 kPA. Con estos datos, junto con los obtenidos del balance de masa
global (Tabla 2.3), fue posible simular la operacién de la membrana para cada una de las
alternativas de disefio propuestas a partir de un modelo compuesto por: i) ecuaciones
de transferencia de masa (Ecuaciones 2.12-13), ii) balance de masa para cada

componente en un elemento diferencial de la unidad de pervaporacion (Ecuacion 2.19).

dR;
= —]. 2.19
aa - (2.19)

Sin embargo, el caudal de alimentacién F* de una alternativa dada no se conoce a priori,
ya que éste vendra dado por la mezcla de la corriente de alimentacién F y la del
destilado D. Para salvar esta cuestién, el balance de masa (Ecuacion 2.19) se integrd en
primer lugar para un valor normalizado del caudal de alimentacién f* = 1 kmol/h, y
composicién molar x; = [0,868; 0,860; 0,855; 0,850 y 0,840] de cada una de las
alternativas propuestas, hasta que se alcanzé la composicién del retenido especificada
Xg. Asi, se obtuvieron los valores normalizados del area a,;,;;,, y caudal de retenido r para

cada una de las alternativas. El siguiente paso supuso el calculo de los valores del area
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minima de membrana A,,;,, caudal de la alimentacién F* y caudal del permeado P, a

partir de los valores de a,,,;, 7, Y R, utilizando las ecuaciones (2.20) a (2.22) [11].

R
Amin = ? " Amin (2.20)
R
T
R (2.22)
T

Este procedimiento, originalmente desarrollado por Bausa y Marquardt [11] para el
sistema etanol-agua, es equivalente a una normalizacién del sistema de ecuaciones que
representa el balance de masa en un elemento diferencial de la unidad de membrana.
Esta normalizacion se logra al dividir numerador y denominador del primer miembro de
la ecuacién (2.19) por el valor “desconocido” del caudal de entrada F*. Es relevante
destacar aqui que mientras los valores normalizados del area minima y del retenido
(amin Y 7) se obtienen de la integracion del balance de masa de la unidad de membrana
hasta que la composicion del retenido alcanza la requerida en la Tabla 2.3, el caudal de

retenido R es conocido a partir del balance de masa global del proceso.

Asi, es posible estimar un valor del drea minima de membrana requerida para cada valor

de la variable de optimizacién x}* presentado en las alternativas de diseno de la Tabla

2.5,
o F * P D Anin A

Diseno#  ymol/h] ¥ [kmol/h] ' [kmolh] @ m]  [m]
0 3610 0868 0528 0,360 0,000 00000 59,817 74,771
1 3,730 0,860 0565 0,309 0,119 06183 61,122 76,402
2 3,753 0,855 0588 0,278 0,143 05263 61,905 77,381
3 3,777 0850 0611 01249 0,166 04593 62,659 78,324
4 3,824 0,840 0,659 01195 0214 03679 64,102 80,127
5 3923 0,820 0758 04100 0313 02664 66,761 83.451

Tabla 2.5. Balances de masa y requerimientos de area de membrana para seis disefios diferentes del

proceso hibrido de recuperacion de IPA.
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La Figura 2.3 muestra el area minima de la membrana (a) y el flujo de permeado total (b)

frente a variaciones en la composicion de alcohol en el retenido para el disefio #1.

70

@

50 |
A =(RMa_

40 |
R=3.165 kmol/h

min

30

20

10

Overall permeate flux [kg/(m’h)]

olb— b v oob—e 0oy
0.84 0.86 0.88 090 0.92 0.94 0.96 0.98 1.00 086 088 090 092 094 096 0.98 1.00

IPA mole fraction in retentate IPA mole fraction in retentate

Figura 2.3. (a) area minima de la membrana y (b) el flujo de permeado total, vs. composicion de alcohol en

el retenido para el disefio #1.

Note que en la Figura 2.3(b) se observa un deterioro en el flujo global a medida que el
retenido se enriquece en alcohol (y por tanto se empobrece en agua); este
comportamiento, como ya se comentd, estd relacionado con una disminucion de la
fuerza impulsora que se traduce en permeados con mayor cantidad de alcohol. Sin
embargo, la fuerza impulsora es maxima con respecto a la temperatura del retenido que
se mantendria constante mediante infinitos intercambiadores de calor. Este concepto
[11] se asemeja al de minima demanda de energia para destilacion, en el cual se

requiere de una columna con un nimero infinito de etapas de separacion.

Finalmente, se detalla a continuacion el algoritmo correspondiente que puede aplicarse

I”

tanto al célculo del area minima (“modelado conceptual”) como a la simulacién de un

proceso con area conocida (“simulacion”).
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Paso 1. Calcular las actividades de los componentes a partir de los coeficientes de

353,14 353,14
actividad y; (ecuaciéon de Wilson) y las composiciones, Ay e = XppVir

Paso 2. Calcular el flujo de agua en kg/(m?h), ]353 14 — Al[exp(A2a353 A4 1]

Paso 3. Calcular la relacion de flujos parciales ¢, y luego el flujo de IPA [kg/(m?h)]:

j35314 4, ]

w 353,14

® = 735314 — 35314 [exp(A4a 1]
.]O o’f

Paso 4. Utilizar la ecuacion (2.18) para tener en cuenta la dependencia de los flujos de

agua e IPA con la temperatura:

E 1
i’ =1 353,14+(ﬂ)
nji =Inji RT) 353,14
T
Paso 5. Calcular los flujos molares en kmol/(m*h): JI"°! = =Ly luego resolver el
l
balance de masas,
Tmol dA
Modelado conceptual: d[( > ] —J; (F*) (2.23)
Simulacién del proceso: d(Rx;) = —J "™ dA (2.24)

conr=R/F'ya=A,
Paso 6. (Sélo para la simulacién) Resolver el balance de energia a partir de:
Rc,dT = —AH,qpJ 51 dA (2.25)

Paso 7. Actualizar los valores de temperatura T (constante e igual a 353,14 K para el
disefio conceptual), de las composiciones de las especies en el retenido y del caudal de

retenido y volver al paso 1.

Continuar el procedimiento hasta que la composicion del retenido alcance el valor
especificado (disefio conceptual) o se alcance el area de membrana establecida

(simulacién del proceso hasta un valor de area especificada).
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El paso 6 debe omitirse en el calculo de A,,;,. Otro aspecto importante a tener en
cuenta cuando se aplica el algoritmo, es la ecuacién del balance de masa presentada en
el paso 5; en el caso del modelado conceptual tal como se explicé arriba, ambos
miembros de la ecuacion deben dividirse por F*, el cual es desconocido aun. El
algoritmo provee de esta manera, valores normalizados del drea de membrana y caudal
de retenido. En este paso, se deben utilizar las ecuaciones (2.20), (2.21) y (2.22) para

calcular los valores reales de A,,in, Py F*.

Como resultado, ademas del balance de materiales y el drea de membrana necesaria, se
obtuvo la temperatura de burbuja del permeado (=3 °C). Esta temperatura es un dato

muy relevante para el disefio del sistema de refrigeracion.

2.2.3.2. Sector de destilacion

Como ya se ha explicado, la situacién de minimo de reflujo en destilacidn se caracteriza
por la interseccion de las lineas de operacidn, que nacen en las composiciones de los
productos, en la curva de equilibrio; y la composicién en este punto es conocida como
composicion “pinch”. Para el caso de minima demanda de energia, la separacion
requiere de infinitas etapas de separacidon dado que en el pinch la fuerza impulsora para
la transferencia de masa tiende a cero. Es importante destacar que cuando la
alimentacion a destilar es un liquido saturado, la composicién pinch coincide con la de la
alimentacion [15]. El numero real de etapas se calcula por el método de McCabe-Thiele

utilizando una relacién de reflujo real un 20% mayor a la minima (RR = 1,2 RR,;,;»)-

Como se puntualizd en la seccidn anterior, dado un valor para la composicién de ingreso
al sector de membrana x; es posible dimensionar la unidad de pervaporacién y resolver
el balance de masa gobal alrededor de ésta. Para poder estimar la demanda de energia 'y
el nimero de etapas de equilibrio de la unidad de destilacién es necesario conocer tanto
la composicion como el caudal de destilado, habida cuenta que se conocen las
caracteristicas de la corriente de entrada (P, xp: permeado de la unidad de

pervaporacién) y de la corriente de fondo (W, xy,: coriente acuosa del proceso global,
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Tabla 2.2). La composicion y el caudal del destilado (xp, D) requeridos se obtienen a
través del balance de masas en el mezclador situado aguas arriba de la unidad de
pervaporacién (volumen de control Il en la Figura 2.2). Asi, el célculo de la performance

de la columna de destilacion se realizé para cada valor de xf*.

Las figuras 2.4. (a) y (b) muestran los diagramas tipicos de McCabe-Thiele para las
especificaciones de separacion correspondientes a las alternativas de disefio # 1y # 3,
respectivamente. En el caso del disefio # 3 la columna es en realidad una columna de

agotamiento o “stripper”.

10 1.0 -
09 oo |
0.8 - o8 |
0.7 - 0.7 -_
0.6 - 0.6 -_
£ 05f g 05}
> 3 Column Design #1 > L Column Design #3
04 RR=0.5 0.4 S=0.405
r CHeight =1.8m r CHeight =2.2m
0.3 H L upper 0.3 Tower
I CHeight, . =1.8m : ¢=0.15m
0.2 ¢=0.15m 02 P = 41.10 KW
P sin= 4369 KW =38.43 kW
eating cooling
0.1 =40.95 kW 0.1
cooling
0_0.I.I.I.I.I.I.I.I.I.I 0_O|I|I|I|I|I|I|I|I|I|I
00 01 0.2 03 04 05 06 0.7 08 09 1.0 00 01 02 03 04 05 06 07 08 09 10
Xipa X

Figura 2.4. Diagramas tipicos de McCabe-Thiele para las separaciones correspondientes a las

alternativas (a) #1 y (b) #3.

Una manera facil de decidir entre una columna convencional, esto es, una columna con
una seccion de agotamiento y una seccidon de rectificacion, 6 una columna de
agotamiento, se basa en el uso de la interseccion en el diagrama y versus x de la linea g,
una linea vertical que nace en (xp, xp) (ya que en todos los casos estudiados la
alimentacion ingresa a la columna como un liquido en ebullicién) con la linea de

equilibrio. Siempre que la fraccion molar del componente liviano en la fase vapor yy,,,
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que estd en equilibrio con la alimentacién xp, sea mayor que la fraccidn molar del
mismo componente en el destilado xp, cualquiera de los dos tipos de columna
mencionados previamente pueden utilizarse. Sin embargo, en el caso de una columna de
destilacién convencional, la alimentacién debe introducirse como una mezcla liquido-
vapor; de esta manera 0 £ ¢ < Gmax, CON Gmax definido a partir de la ecuacién (2.26)
donde m es la pendiente de la linea g definida en términos de la composiciones de la

alimentacion xp, del destilado xp, y la del liquido en equilibrio con el destilado x(xp).

Xp — Xp Amax
m = = 2.26
X(XD) - Xp Imax — 1 ( )

En este estudio, en todos los casos en que una columna de agotamiento representaba

una opcidén viable, esta disposicion fue seleccionada.

2.2.4. Resultados del modelado conceptual del proceso

La seleccion de la composicidn de la alimentacion a la unidad de pervaporacion como
variable de optimizacidn, permite disefar cada etapa del proceso hibrido por separado
utilizando el modelado conceptual. Mientras el area de membrana real se aproxima
multiplicando el drea minima obtenida en la etapa de modelado por un factor fijo de
1,25, el numero real de etapas en la unidad de destilacidn se calcula por el método de
McCabe-Thiele [16] con una relacién de reflujo un 20% mayor a la relaciéon de reflujo
minima. Las variables de disefo y operacidn para los principales equipos se resumen en

la Tabla 2.6.

Por otra parte, mientras que la performance de la pervaporacidn se caracteriza por la
temperatura de burbuja de la corriente de permeado y el drea de membrana requerida
para la separacién, los diferentes disefios de la columna de destilacién se caracterizan
por el diametro de la columna, la altura el relleno para las secciones de agotamiento y
de rectificacion, y la potencia de enfriamiento y calefaccion involucradas en el

condensador y hervidor, respectivamente.
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Como se puede ver en la Tabla 2.6, para los ultimos tres disefios las columnas no
necesitan de una seccidén de rectificacién para alcanzar la composicion de destilado
deseada. Ademas, siguiendo las recomendaciones brindadas por un constructor local, en
todos los casos las variables de operacion y disefio de la etapa de destilacidn
corresponden a una columna que procesa en un dia, todo el permeado producido en un
mes. Esto se debe a que, dadas las especificaciones de la compaiia de operacién
continua y el pequeiio flujo de permeado obtenido de la etapa de pervaporacion, el

diametro de la columna para cada disefio resultaba muy pequefio.

Diseno #
0 1 2 3 4 5
Tourbujal C] 2,86 2,91 2,94 2,97 3,03 3,15
fr:f;? de membrana 748 76,4 77,4 783 80,1 83,5
Altura Col.
Rectificacion [m] i 18 0,38 0,0 0,0 0,0
Altura Col.

. - 1,8 2,4 2,2 1,8 1,6
Agotamiento [m]

Didmetro de columna i 0,15 0,15 0,15 0,15 0,20

[m]
Calentamiento [kW] - 4369 39,47 41,10 52,40 75,64
Enfriamiento [kW] - 40,95 36,76 38,43 49,76 73,08

Tabla 2.6. Variables de disefio y operacién de cada una de las unidades del proceso propuesto para las

alternativas de disefio analizadas.

2.2.5. Calculo de la performance y economicidad de las

alternativas de diseno

A continuacién se presentan los resultados del cdlculo de los costos de inversion vy
operacion para cada una las alternativas analizadas. Los costos totales y de inversion por
tonelada de IPA recuperado se detallan en la Tabla 2.7 Para realizar estos cdlculos,

presentados en el Anexo A, deben tenerse en cuenta los siguientes aspectos:
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i. Los costos de inversion se anualizan considerando una tasa de interés del 10% y
una vida util del equipamiento de 10 afios.

ii. El costo de inversidn para la unidad de membrana se estima a partir del area de
membrana real, con un valor de 3.050 U$S/m?” [17].

iii. Los costos de operacidn de la unidad de pervaporacion incluyen la refrigeracion
necesaria para condensar el permeado y mantener vacio. El recalentamiento
entre etapas para mantener la temperatura y el costo de reemplazo de las
membranas (400 U$S/m?, vida util de operacion de 2 afos).

iv. Los costos de la carcasay el relleno de la columna de destilacién fueron provistos
por un constructor local a partir de los datos obtenidos en la etapa de modelado.

v. Los costos de operacién de la unidad de destilacion incluyen el costo del vapor
para el precalentamiento de la alimentacion hasta su punto de ebullicién, el
vapor utilizado como energia en el reboiler, y el agua de refrigeracién utilizada
para condensar y enfriar los productos.

vi. Otros costos incluyen el mantenimiento, seguro, mano de obra vy

determinaciones analiticas.

Comparados con el valor de mercado del IPA (750 USS/ton), los costos presentados en la
Tabla 2.7 demuestran que la tecnologia hibrida es una alternativa conveniente para la

recuperacién del alcohol de la corriente de desechos de la compaiiia farmacéutica.

Disefio Costos de Inversidn Costos totales por tonelada de IPA
[USS] [USS/ton]
Pervap. Dest. Total Pervap. Dest.  Otros Total
0 228.052 - 228.052 53,85 - 22,81 76,66
1 233.028 50.037 283.065 55,94 10,33 24,41 90,68
2 236.013 48.234 284.247 56,74 9,90 24,44 91,08
3 238.887 47.667 286.554 57,51 9,89 24,50 91,90
4 244,389 50.707 295.096 59,00 10,84 24,71 94,55
5 254.526 59.172 313.698 61,79 13,16 25,17 100,12

Tabla 2.7. Costos por tonelada de IPA recuperado.
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2.2.6. Diseiio cuasi-optimo

Debe mencionarse, que a pesar de que la alternativa # 0 parece ser muy atractiva por su
bajo costo, esta alternativa no tiene en cuenta la recuperacion del IPA en el permeado,
que es del orden de 23 toneladas del alcohol al afo. Teniendo esto en cuenta, existen

tres razones importantes por las que se recomienda la aplicaciéon del disefio #1.

En primer lugar, la recuperacion del costo de inversion de la unidad de destilacion se
logra en un periodo de tiempo pequeno si se considera el valor comercial del IPA. Por
otra parte, la tercerizacién de la recuperacion del solvente contenido en el permeado no
garantizaria el control de componentes en trazas que podrian agregarse durante el
procesado, si la empresa encargada de la recuperaciéon utilizara por ejemplo una
columna de destilacién batch comun a otros procesos. Finalmente, como se dijo al
principio del capitulo, el reciclado en el sitio ocupa un lugar destacado en la jerarquia de

la gestion de residuos [3].

Sacando de consideracion el disefio # 0, el # 1 es el que presenta menores costos de
recuperacién y, por lo tanto, este disefio fue el seleccionado como referencia para las

recomendaciones finales realizadas a la compaiiia.

Elegida la alternativa # 1, se realizd una simulacidén del proceso de pervaporaciéon
incluyendo el balance de energia. Se requieren cinco médulos de 15 m? cada uno para
alcanzar la pureza de IPA deseada. A pesar de que en el desarrollo de este estudio se
utilizé una temperatura de 802C; debido a que las membranas analizadas permiten una
temperatura de operacion maxima de 90°C, se recomendd la operacion a una
temperatura cercana a la maxima con el fin de contrarrestar diferencias de performance
gue puedan darse debido al escalado del proceso. Este ultimo aspecto no formd parte

de los objetivos del estudio.

La presién de operacion recomendada para el lado del retenido fue de 202,6 kPa para

evitar la posible formacidn de vapor a lo largo de los mdédulos.
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La Figura 2.5 muestra la variaciénde la fraccion molar de agua en el retenido a lo largo
de la etapa de pervaporacion. La Figuras 2.6 (a) y (b) muestran la variacion de la
temperatura del lado del retenido de la membrana y la variacién del flujo de permeado,

respectivamente, para el disefio cuasi-éptimo.

Del analisis de estas figuras queda en evidencia como la disminucién de la composicidn
de la concentracion de agua (Figura 2.5) y de la temperatura (Figura 2.6 (a)) producen un
deterioro en la fuerza impulsora para la transferencia de masa, denotada por una
disminucion significativa del flujo de permeado a lo largo de la unidad de membrana

(Figura 2.6 (b)).

Con respecto a la columna de destilacion, se recomendé una unidad con un relleno de
3,6 m de altura y 0,15 m de didmetro para recuperar las pérdidas de IPA en el flujo de
permeado. La simulacién del proceso con un reflujo de 0,5, dio por resultado una

composicion del destilado de alrededor de 84,39% IPA en peso.
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Figura 2.5. Variacion de la fraccién molar de agua en una unidad de pervaporacién. Membrana PVA/PAN

CMC-CF-23 (Celfa Membrantrentechnik, Suiza).

57



Capitulo 2

Sosa, Maria Angélica -2014 -

356

354

352

Retentate Temperature [K]

342

340
338

336

1.0x10°
9.0x10°
8.0x10°
7.0x10°
6.0x10°
5.0x10°
4.0x10°

3.0x10°

Permeate Flux [kmol/(m*h]

1.0x10°

0.0

350
348
346

344

2.0x10°

15 30 45 60 75

Membrane Area [m’]

15 30 45 60 75

Membrane Area [m’]

Figura 2.6. Variacion de (a) la temperatura y (b) el flujo a través de la membrana en una unidad de

pervaporacién. Membrana PVA/PAN CMC-CF-23 (Celfa Membrantrentechnik, Suiza).
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2.2.7. Comparacion de la performance de distintas membranas

Teniendo en cuenta que el diseio final depende en gran medida de la performance de la
membrana utilizada en la etapa de pervaporacién, se decidié explorar la performance de
otras membranas para la separacidon deseada. En especial se consideré la membrana
PERVAP 2216 suministrada por Sulzer. Comparando datos de flujo y selectividad para un
punto experimental se pudo estimar el indice PSI calculado como el producto del flujo

[kg/(m?h)]y la selectividad (Tabla 2.8).

Debido a los valores similares del PSI encontrados entre ambas membranas se decidié
realizar experimentos de pervaporacién para la membrana provista por Sulzer de modo
de contar con un modelo fenomenoldgico simple que permita estimar el area minima de
membrana para realizar la separacion deseada. De esta manera, fue posible realizar la
comparacion de performance entre ambas membranas sobre la base de una serie de

puntos experimentales, como se explicard en mayor detalle mas adelante.

Membrana

CMC-CF-23 Pervap 2216
Proveedor CELFA SULZER
Caracteristicas Agua<50%peso, T<90°C Agua<40%peso, T<100°C
IPA en alimentacién (% peso) 90 90
Temperatura (°C) 80 80
Flujo Permeado (kg/m2h) 1,15 0,45
IPA en permeado (% peso) <6,6 <3
Selectividad 127 291
Fuente de informacion [5] Hoja técnica
PSI 146,05 130

Tabla 2.8. Comparacion de la performance puntual de las membranas CMC-CF-23 (Celfa) y Pervap 2216

(Sulzer).

Las ecuaciones (2.27-29) resumen los resultados del modelo fenomenoldgico obtenido a
80°C y 1,52 kPa. Mientras que los flujos de cada componente se expresan en [g/(m?h)],

las permebilidades estdn dadas en [g/(m2 h kPa)]:
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In(Pm,,,) = 1,10178 + 4,01533x,, (2.27)
Pm, = 0,0544 (2.28)
458 = Pmy(x; Vi fPsat,i — YipPp) (2.29)

2.2.7.1. Experimentos de pervaporacion con la membrana

Pervap 2216

Todos los experimentos se llevaron a cabo en un equipo de pervaporacién batch a escala
de laboratorio (CM-Celfa Membrantechnik AG P-28). El mismo se muestra
esquemadticamente en la Figura 2.7. La membrana Pervap 2216 utilizada, es una
membrana de pervaporacion hidrofilica que consta de una capa selectiva de PVA

reticulado y una capa porosa de poliéster que sirve de soporte [18].

Como alimentacion, se utilizaron soluciones preparadas en el laboratorio a partir de
isopropanol de grado analisis y agua destilada. La alimentacion se mantuvo a
temperatura y presién constantes de 80°C y 2:10% kPa, respectivamente, en un tanque
de acero inoxidable de 0,5 litros. La mezcla liquida se hizo circular del lado selectivo de la
membrana utilizando una bomba de engranajes hidraulica (Scherzinger, Serie 3000) y el
area efectiva de la membrana (el drea en contacto con el liquido) fue 0,0028 m?. El lado
del permeado se mantuvo una presidon 1,52 kPa mediante una bomba de vacio para
mantener la fuerza impulsora necesaria para la separacion. El permeado en estado

vapor se condenso en una trampa colectora sumergida en nitrégeno liquido.

El andlisis de las muestras de permeado se realizé en el Laboratorio de Ensayos Fisico-
Quimicos de SECEGRIN-CONICET utilizando un refractémetro Abbe ED (Bellinghan y
Stanley) de alta precision. El método utilizado esta basado en las normas ASTM D1218 y
D1747 y la curva de calibracidn que se utilizé en el analisis de las muestras se presenta

en la Figura 2.8.

60



Sosa, Maria Angélica -2014 -

Procesos hibridos en la recuperacion de solventes

ar release valve % !

Control— % Tank -
Manometer valve Manometer

Vacuum pump . Trap | ’ “'\/—-‘E}
o % =02
el *_' f Thermostat

L Membrane  Pump

Retentate
Liquid nitrogen

Fermeate

Figura 2.7. Representacion esquematica del equipamiento de pervaporacion.

El intervalo de composicidon de la alimentacion evaluado abarcé de 0 a 12% en peso de
agua en IPA. Este es el intervalo de concentracion alrededor del azedtropo IPA-agua vy,
por lo tanto, el rango mas importante desde el punto de vista de la deshidratacién. Cada
concentracion se ensayé por duplicado y los resultados se resumen en la Tabla 2.9 y Ia
Figura 2.9, donde puede apreciarse el ajuste entre los datos experimentales y el modelo

fenomenoldgico propuesto.

Porcentaje de IPA en

R Contenido de IPAen P Flujo Agua Flujo IPA

(Peso) (moles)  (volumen) (Peso) (Moles) [g/(m*h)] [g/(m2h)]
88 68,750 0,946 0,740 0,223 274,738 2,048
90 72,973 1,022 0,799 0,241 239,145 1,927
92 77,528 1,174 0,918 0,277 203,473 1,885
94 82,456 1,400 1,095 0,331 135,406 1,499
96 87,805 2,444 1,916 0,583 78,817 1,540
98 93,631 5,054 3,986 1,230 51,436 2,136

Tabla 2.9. Valores promedio de los resultados obtenidos en las experiencias de pervaporacion a 80°C de

mezclas IPA-Agua con la membrana PERVAP 2216 (Sulzer).
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En el menos favorable de los casos, la cantidad de permeado colectado fue de
aproximadamente 1,5 gramos (1,09% peso IPA), por lo tanto, se puede considerar que la

variacion de composicion en el tanque de alimentacion fue despreciable.

1.385
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Figura 2.8. Curva de calibracién utilizada en el analisis de las muestras de los experimentos de

pervaporacion.

2.2.7.2. Comparacion de las membranas

Para evaluar la performance de la membrana Pervap 2216 con la CMC-CF-23 se decidio
modificar el indice PSI considerando que, dado que el producto deseado es el retenido
que egresa de la unidad de membrana, y que esta corriente sufre un cambio de
composicion desde aquella perteneciente a la alimentacién hasta la correspondiente al
grado de pureza deseada, no es recomendable extrapolar la performance del proceso a

partir de la performance en un punto.

De esta manera se propone redefinir el indice de separacién por pervaporacién PSI*

III

como el cociente entre el factor de separaciéon “global” dividido por el area minima
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necesaria para una dada separacion. A fines comparativos, se utilizé como base el disefio

#O.
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F B exp.
400 - O calc.
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Figura 2.9. (a) flujo total y (b) fraccién masica de agua del permeado frente a la fraccion molar de agua en

el retenido segun los resultados del modelo fenomenolégico y los obtenidos experimentalmente.
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La Tabla 2.10 resume los resultados obtenidos a partir de la integracién del modelo
fenomenoldgico de las permeabilidades (Pervap 2216) y del modelo desarrollado por
Urtiaga et al. [5] (CMC-CF-23). Mientras que el indice PSI* para la membrana de Celfa

fue de 10,5, el valor correspondiente para la membrana de Sulzer fue de 4,02.

Analizando los resultados, resulta evidente que la mayor selectividad de la membrana
Pervap 2216 no compensa, en este caso, que el area minima de membrana necesaria

para realizar la separacién es mucho mayor.

Membrana CMC-CF-23 PERVAP 2216
Ay [m] 59,817 349,8

Xo f 0,99 0,99

Xop 0,136040 0,065848
a, 628,73 1404,46
PSI [1/m?] 10,51 4,02

Tabla 2.10. Comparacion de la performance de membranas en términos del nuevo PSI*.

2.2.8. Resultados y discusion

De acuerdo con los resultados obtenidos a partir de los modelos desarrollados para las
etapas de pervaporacién y destilacion, el proceso hibrido alternativo estudiado resulta
factible tanto desde el punto de vista tecnolégico como econémico, obteniéndose una
alta pureza de isopropanol en el producto (99,7% peso) y cumplimentando a la vez las
regulaciones ambientales. Por estos motivos, se recomendd la adopcién de esta

tecnologia a la compafiia farmacéutica.

Aun cuando el analisis econdmico tiene una precision de aproximada de +/- 30% [13], la
brecha entre el costo estimado por tonelada de IPA recuperado y el costo por tonelada

de IPA fresco, incentiva el uso del proceso hibrido.
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Teniendo en cuenta que los valores de las variables de disefo y operacién obtenidos son
solamente valores de referencia (ya que dependen en gran medida de las alternativas
ofrecidas por los proveedores de tecnologia) otras variantes que podrian ser relevantes

son:

e Alternativas basadas en membranas ceramicas y pervaporacién isotérmica.

e Alternativas basadas en permeado en fase vapor (vapor permeation).

Cualquiera sea la membrana seleccionada para realizar la separacién, las
recomendaciones finales incluyen operar la planta a una temperatura de operacidn

cercana a la maxima factible.

2.3. Conclusiones

En cuanto al enfoque elegido para llevar a cabo el analisis de factibilidad, dos cuestiones

principales merecen interés.

En primer lugar, la busqueda de un disefio cuasi-6ptimo del proceso global utilizando
modelos conceptuales para cada operacién unitaria, resuelta en una dada secuencia,
presenta una ventaja notable con respecto a los modelos de optimizacidn rigurosa y esto
se debe a su relativa sencillez. La eleccidn de xr como variable de optimizacién resulté
clave para permitir la resolucién secuencial del problema. Adicionalmente, a través de la
metodologia propuesta, la adopcién del tipo de columna de destilacion (convencional,
agotadora) mas conveniente para distintos valores de la variable de optimizacion surgio
naturalmente. De haberse optado por un enfoque riguroso, se tendria que haber
recurrido a programaciones del tipo MINLP [19] o disyuntiva [20], a fin de tener en
cuenta todas las configuraciones posibles del proceso. Esto ultimo conlleva el riesgo de

no haber previsto de antemano la necesidad de incorporar las alternativas mencionadas.

Por otro lado, para membranas poliméricas hidrofilicas seria mds util redefinir el indice
PSI en términos de una separacién dada, como el cociente entre el factor de separacién
global y el area minima de membrana requerida. La nueva definicion del indice PSI para
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la comparacion de performances de membrana, requiere de una cantidad limitada de
experimentos a una temperatura cuasi-éptima (en este estudio se utilizaron siete
concentraciones a 80°C) en lugar de un Unico punto experimental. De esta manera, la
performance de una membrana en particular estd relacionada a una separacién

especifica deseada en lugar de estarlo a un Unico punto experimental.
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APENDICE A. Evaluacion de costos

Los costos totales del proceso hibrido Cro7, se evalian mediante la suma de los costos

totales del sector de pervaporacién y de destilacién Cpy y Cpsr, respectivamente:

Cror = Cpy + Cpsr (A1)

La unidad monetaria utilizada fue el délar americano (USS), y los costos de inversidn se
ajustaron utilizando el factor de escalado equipo/costo CEPCI/400 (Chemical Engineering

Plant Cost Index), actualizado al afio 2011.
Los costos de inversidn se anualizaron utilizando la expresion:

i(i+1)Y

= D=1 (A.2)

an

donde i la tasa de interés (10%), Y el tiempo de vida (10 afos) y an es la anualidad. Asi,
todas las expresiones para costos de inversion no anualizados se multiplicaron por el

valor de anualidad obtenido.

Cx.aiio = an - Cy (A.3)

Finalmente, los costos totales de cada seccidén, se calcularon por tonelada de IPA
producido a través de la ecuacion:
op inv
C + Cx,aﬁo)

ton __ ( x,afio
CTOTx

(A.4)
Mypa
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I. Sector de pervaporacion

El costo de inversion se obtiene utilizando la expresion presentada en Hoch y Espinosa

[17]:
Clgrll/v = 7,63 * Crnemp (A.5)
donde
Cinemb = Omemp * A (A.6)
con Spemp = 400 $/m?
Asi:
CHY =3052-A (A7)

.z g opy - . .z
El costo de operacion del sector pervaporacion (Cp;,) incluye la refrigeracion para
condensar el permeado y mantener vacio (C,,;), €l recalentamiento entre las etapas

para mantener el nivel de temperatura (C.,;), y €l costo de reposicién de membranas

(Crepl)-

op —
CPV,aﬁo - Ccool,aﬁo + Ccal,aﬁo + Crepl,aﬁo (A-8)

El costo debido al sistema de refrigeracién se obtuvo utilizando la expresiéon dada por

Fahmy [21]:

Ccool,aﬁo = 285,74 * Qcoo1 (A.9)
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Donde la potencia necesaria para la refrigeracion se obtiene a partir del producto entre

la entalpia de condensacion [kJ/kmol] y el caudal de permeado [kmol/s]:

Qcoot = AHcond,p P (A.10)

Donde el AHpnqp = 41430 kJ /kmol.

Sin embargo, la funcién de costos presentada se multiplica por dos factores; el primero
corresponde a la relacion USS/euro (1,42), mientras el segundo tiene en cuenta el hecho
de que la planta de pervaporacién trabaja 5333h/afio y no 8000h/afio (5333/8000). La

expresion utilizada resulta entonces:

Cevotaio = 11.206.136,67 - P (A.11)

El costo de calentamiento de la corriente de retenido se calcula utilizando la expresion
dada por Sommer y Melin [6] que incorpora el caudal de vapor de agua de calefaccion a
6 bar [t/h]:

Ceataiio = Msteam (12500 + 9 - tpy 450 ) - 1,42 (A.12)

Donde tpy 45, SoON las horas que opera la planta de pervaporacién en un afio, es decir,
5333 horas, y 1,42 es la relacién USS/euro.

Como el calor utilizado durante la pervaporacion es tomado del retenido, para calcular
el caudal de vapor necesario para el recalentamiento entre etapas de pervaporacion, se
utiliza este dato; asi:

steam —

_ 3600 + AH,yp,gPe™ - P - 18/1000
/AHvapsteam (A.13)

Donde AH,qp steam = 38.910 kJ /kmol para vapor de agua a 6 bar. De esta manera, la
expresion final del costo debido al recalentamiento fue:

Ceataio = 94.728.905,74 * Myppam (A.14)
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Finalmente, el costo de reemplazo de las membranas se calcula a través de la siguiente
expresion (Tiempo de Vida Util de la membrana = 2 afios):

Smemb ’

A
Crepiaio = VU =200-4 (A.15)

Il. Sector de destilacion

El costo de inversion de la columna de destilacién se obtiene a partir de las
contribuciones individuales de cada componente del equipo, como son la carcasa, el
relleno, el condensador y el reboiler [22]. En la asesoria a la compaiiia farmacéutica el
costo de la carcasa y el relleno fue provisto por un constructor local a partir de los datos

obtenidos de las simulaciones (Tabla A.1).

A continuacién se presentan los calculos de los demas componentes.

Disefio 11”1:3117) Ti‘TI;,aﬁO Ci?)'llumna
1 12940,2 2105,96 2,11
2 12324 2005,67 2,01
3 11091,6 1805,11 1,80
4 10475,4 1704,82 1,70
5 12324 2005,67 2,01

Tabla A.1. Costos de la carcasa y el relleno de la columna de destilacién para los diferentes disefios.

Hervidores. Los datos utilizados se muestran en la tabla A.2.

El caudal de vapor necesario, a 120°C, se calcula a partir de:

_ (18/1000) - 3600 - Qreb/
vap,steam

msteam

(A.16)
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El costo de operacién por afio se calcula mediante la ecuacién presentada por Sommer
y Melin [6].

CrL aio = Msteam (12500 + 9 - tpsr o) * 1,42 (A.17)

reb,afo

Donde tpgsr 450 SON las horas que opera la columna de destilacion en un afio, es decir, 1
dia por mes de actividad (11 meses), 264 horas. Dado que los valores presentados por
Sommer y Melin se encuentran en euros, el valor 1,42 que multiplica la ecuacion
representa la relacion USS/euro. Asi:

C:epb,aﬁo = 21.124 - Mgteqm (A.18)
Dato Unidad Valor
Coeficiente global de transferencia Urep kJ 5.861
h-m?-°C

Diferencia de temperatura AT °C 20

Entalpia de condensacion del vapor de  AHygp steam kj 39560

agua a2 bar kmol

Produccion anual de IPA M, ton 1.000
afio

Potencia de calefaccion Qrep k_] Tabla 2.6.

h

Tabla A.2. Datos utilizados en el calculo de los hervidores.

El area de intercambio se calcula a partir de:

Arer = U4/, (A.19)

reb

va = e/ AT, (A.20)

El costo de inversidn del rebullidor se calcula utilizando la siguiente expresion [17]:
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ny = f - (1,3077 - Fp - Fy + 1,6923) - CA37 (A.21)

reb

Donde Fp es un factor de presién, Fy un factor de material y f, un factor de
contingencia y aranceles. Los valores utilizados fueron: Fp =1, F), = 2,4 (Acero

inoxidable 304), f, = 1,534.
Para el rebullidor:

€% = 1.853,7 - Apep > (A.22)

reb

De esta manera, el costo de inversion del rebullidor, actualizado al afio 2011

(CEPCl,.p = 1,248)[*], se calcula a través de la formula:

inv

MW — CEPClyep - 7,4101 - 1.853,7 « Ay >3 (A.23)

Los costos de inversidn se anualizaron utilizando la ecuacién A.3, y a partir de ellos se

obtuvo el costo total por tonelada de IPA producido con la ecuacion A.4.
Condensadores. Los datos utilizados se muestran en la tabla A.3.

El caudal volumétrico de agua [m>/h] se calcula a partir de:

Ve = Qcond
W 18- py, ' cpy - AT

3600 (A.24)

El costo de operacién por afio se calcula mediante la ecuacién presentada por Sommer
y Melin [6]:

COP = VW - 0,05 ) tDST,aﬁo ) 1,4‘2 (A25)

cond,afio

Note que 1,42 representa la relacion USS/euro. Asi, la expresidén para el costo de
operacion anualizado resulta:
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Cffnd,aﬁo = 18.744 - v,, (A.26)
Dato Unidad Valor
Coeficiente global de transferencia Ucona k] 2.826
h-m?-°C
Diferencia de temperatura del agua de AT °C 10
enfriamiento
Temperatura de condensacion de la Teond °C = 80
mezcla IPA-H,0
Produccién anual de IPA M, ton 1.000
afio
Potencia de enfriamiento Qcona k_] Tabla 2.6.
h

Tabla A.3. Datos utilizados en el calculo de los condensadores.

El area de intercambio se calcula a partir de:

Acona = UA/and (A.27)
Donde
UA = Qcond/
ATy, (A.28)
y
AT (Tcond ) - (Tcond - 40)
ML= In [(Tcond 30) (A.29)
(Tcond 40)

El costo de inversion se calcula mediante la ecuacion A.21, donde el costo de adquisicion
del equipo se obtiene de:
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€ = 450 - Appng””° (A.30)

cond —

De esta manera, el costo de inversion del rebullidor, actualizado al afio 2011

(CEPCl,.p, = 1,248) [*], se calcula a través de la formula:

I = CEPClopg - 7,4101 - 450 * Agong”’° (A.31)

Los costos de inversidn se anualizaron utilizando la ecuacién A.3, y a partir de ellos se

obtuvo el costo total por tonelada de IPA producido con la ecuacion A.4.

Calentadores de Corriente. Los datos utilizados se muestran en la tabla A.4.

Dato Unidad Valor

Coeficiente global de transferencia Ucal kj 3.054
h-m?-°C

Temperatura de la corriente de Ty °C 25

alimentacion

Temperatura del vapor Tsteam °C 120
Entalpia de condensacion del vapor de  AHyqp steam kj 39.560
agua a 2 bar kmol

Temperatura de burbuja de la corriente Typ °C Tabla 2.6.

de alimentacidn

Produccién anual de IPA M, ton 1.000
afio
Potencia de calefaccion Qeal g Tabla 2.6.
h

Tabla A.4. Datos utilizados en el calculo de los calentadores de corriente.
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El caudal de vapor necesario se calcula a partir de:

18
3600 (15007 Qcal/

Msteam = (A.32)
vap,steam
El costo de operacion por aio se calcula mediante la ecuacién A.18.
El drea de intercambio se calcula a partir de:
Acqt = UA/Ucal (A.33)
Donde
UA = Qcal
/ATy, (A.34)
Y

AT, = (Tsteam B Tf) B (Tsteam - pr)
i (Tsteam - Tf) l (A.35)

(Tsteam - pr)

In

El costo de inversion se calcula mediante la ecuacién A.21, donde el costo de adquisicion
del equipo se calcula a través de [17]:

€% = 1.114,16 - Apq;°° (A.36)

cal

De esta manera, el costo de inversién del calentador de corriente, actualizado al afio

2011 (CEPCI,4; = 1,386) [*], se calcula a través de la formula:

iy — CEPCl,q - 7,4101 - 1.114,16 A, *°° (A.37)

cal

Los costos de inversion se anualizaron utilizando la ecuacién A.3, y a partir de ellos se

obtuvo el costo total por tonelada de IPA producido con la ecuacién A.4.
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Enfriadores de Corriente. Los datos utilizados se muestran en la tabla A.5.

El caudal volumétrico de agua [m>/h] se calcula a partir de:

Qcool

Vw = - 3600 A.38
Y 18- py, * cpy - AT (A.38)
Dato Unidad Valor
Coeficiente global de transferencia Ucoot kj 940
h-m?-°C
Diferencia de temperatura del agua de AT °C 10
enfriamiento
Diferencia de temperatura del efluente AT, oauct °C 65
(agua)
Produccién anual de IPA M, ton 1.000
ano
Potencia de enfriamiento Qcond ﬁ Tabla 2.6.
h

Tabla A.5. Datos utilizados en el calculo de los enfriadores de corriente.

El costo de operacién por afio se calcula mediante la ecuacion A.26.

El area de intercambio se calcula a partir de:

Acoor = UA/U

cool

(A.39)

Donde

UA = Qeoot/ ATy, (A.40)
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_ (35—-30) — (100 — 40)
In [ (35 —30) (A.41)
(100 — 40)

El costo de inversion se calcula mediante las ecuaciones A.21 y A.22. De esta manera, el
costo de inversién del rebullidor, actualizado al afio 2011 (CEPCI,., = 1,248) [*], se

calculé a través de la formula:

v — CEPCl,pp; " 7,4101 - 450 * Appor™”° (A.42)

cool —

Los costos de inversion se anualizaron utilizando la ecuacién A.3, y a partir de ellos se

obtuvo el costo total por tonelada de IPA producido con la ecuacién A.4.

[*]CEPClI,,;, es en realidad un cociente de indices.
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. , . 2
Bioetanol de maiz contaminado

3.1. Introduccion

3.1.1. Panorama global

A pesar de las mejoras y las medidas de mejora en la eficiencia energética, la demanda
de energia proyectada para los préoximos afios indica que la misma se duplicard para el
ano 2050 [2]. Segun el Centro de Formacion para la Integracién Regional (CEFIR) [3], el

70% de este aumento proyectado, tendra su origen en paises en desarrollo.

? La parte experimental de este capitulo se basa en Sosa M.A., Basilico J.C., Espinosa J.,“Estudio de la
viabilidad del maiz contaminado con fumonisinas como materia prima para la produccion de bioetanol”
Libro del CAMic XlIlI (2011). Trabajo ganador del premio al mejor trabajo cientifico en el area de
biotecnologia [1].
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El uso de combustibles fosiles como base de la matriz energética mundial (Figura 3.1) es
un tema de suma importancia en la actualidad por dos razones principales. En primer
lugar, el nivel de las reservas mundiales de combustibles fésiles ha alcanzado valores
criticos. La Figura 3.2, ilustra graficamente el inevitable agotamiento que sufrirdn las
reservas de gas natural, carbdn y petréleo en los préximos afios. En el caso del petréleo,
si se mantiene constante el nivel de consumo, se estima que las reservas conocidas se
agotardan en los préoximos 30 afios, aproximadamente. Sin lugar a dudas, este
agotamiento gradual conllevard un aumento de los precios del crudo y, légicamente, de

sus productos derivados.

Figura 3.1. Matriz energética mundial del afio 2007 [3].

La segunda razén que urge a un cambio de la matriz energética global se debe a que el
uso de combustibles fdsiles representa el 56% de las emisiones de gases de efecto
invernadero que se registran en el planeta (ver Figura 3.3) [4]. Durante el Ultimo siglo, la
temperatura media de la Tierra ha aumentado 0,74°Cy, en la ultima década, el aumento
del nivel del mar se ha duplicado (3,1mm anuales). Para el final del siglo, expertos del
IPCC [4] pronostican un aumento de entre 1,12Cvy 6,4°C en la temperatura y de entre 18

y 59 cm en el nivel del mar, para el mejor y peor escenario, respectivamente. De esta
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manera, para el afo 2050, deberan reducirse las emisiones de gases que producen el

efecto invernadero para asi controlar la temperatura global [5].

100% de las reservas

2006

2020 |

20407] Petroleo

Gas natural

Fuante: en base a EIA_ 2009

Figura 3.2. Agotamiento de Combustibles Fosiles [3].
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Figura 3.3. Emisiones mundiales de gases de efecto invernadero [4].

83



Sosa, Maria Angélica -2014 -

Capitulo 3

En este contexto, la produccién de biocombustibles tales como el bioetanol y el
biodiésel surge como una alternativa mas que promisoria. Entre ellos, el bioetanol o
etanol producido a partir de biomasa, ha sido reconocido como una potencial alternativa
a los combustibles fésiles [6], tal como lo marca el incremento de produccién mundial de

49.575,27 millones de litros en el 2007 a 85.394,35 millones en 2012 [7].

3.1.2. Situacion energética regional y local

A nivel regional, el consumo de energia en el Mercosur se basa en una matriz altamente
dependiente de los combustibles fésiles. La figura 3.4 muestra las matrices energéticas

del afio 2007 para Brasil, Paraguay, Uruguay y Argentina [3].

Al realizar una comparacion, las cifras resultan alarmantes para nuestro pais; el 92,8% de
la matriz energética argentina en el 2007 estuvo basada en combustibles fésiles y asi, de
los cuatro paises, la Argentina presenté la mayor dependencia de estas fuentes de

energia no renovables.

El panorama mundial y regional presentado hasta aqui, incentivd una serie de leyes y
normativas a nivel nacional, tendientes a lograr el afianzamiento y crecimiento de los

biocombustibles en el territorio argentino, las cuales se resumen a continuacién.

3.1.3. Normativas vigentes sobre biocombustibles

A nivel nacional, las principales acciones tendientes al fomento y desarrollo de la

bioenergia se pueden sintetizar en las siguientes normativas [8]:

. Resoluciéon 129/2001 de la Secretaria de Energia y Mineria (26/07/2001):

determina los requisitos de calidad que debe poseer el biodiesel puro (B100).
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Argentina Brasil

Paraguay Uruguay

M Petroleo y Derivados B Lefia y carbon M Hidroeléctrica M Uranio

B Renovables H Gas H Biomasa M Eléctrica importada

Figura 3.4. Matrices energéticas de Argentina, Brasil, Paraguay y Uruguay en el 2007 [3].

Resoluciéon 1076/2001 de la Secretaria de Desarrollo Sustentable y Politica

Ambiental (08/08/2001): se crea el Programa Nacional de Biocombustibles relacionado

con la problematica del cambio climatico.

Decreto 1396/2001, Secretaria de Energia y Mineria (04/11/2001): se establece

el plan de competitividad para el biodiesel. Este decreto exime al biodiesel del Impuesto

a la Transferencia de Combustibles (por diez afios) a nivel nacional, y de los impuestos a

los Sellos, Ingresos Brutos e Inmobiliario, a nivel provincial.

Resolucion 1156/2004 de la Secretaria de Agricultura, Ganaderia, Pesca y

Alimentos (10/11/2004): se crea el Programa Nacional de Biocombustibles.
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° Decreto reglamentario de la Ley 26.093. Fija la autoridad de aplicaciéon, los

regimenes de promocion, habilitaciones, sanciones, promociones.

° Ley 26.093 Biocombustibles. Régimen de Regulacion y Promocion para la
Produccién y Uso Sustentables de Biocombustibles, establece un régimen especial para
incentivar su producciéon y uso en el pais. Para ello, se instituye una serie de beneficios
promocionales como deducciones y tratamientos impositivos y tributaciones especiales
en relacién a las vigentes. Se promocionan el biodiesel, el bioetanol y el biogds. Se
define la obligatoriedad de la participacién del biodiesel y el bioetanol en los

combustibles diesel y naftas comercializadas en un porcentaje del 5 % a partir de 2010.

° Ley N2 26.190/2006. Fomento para el uso de las fuentes renovables de energia

destinadas a la produccion de energia eléctrica.

° Ley N2 26334/2008. Régimen de promocion de la produccion de bioetanol.

° Ley N2 26492/2009. Presupuesto de gastos y recursos de la administracion
nacional para el ejercicio 2009. Disposiciones generales. Contempla en el articulo 89: Las
empresas productoras y/o refinadoras e importadoras de biogas abonaran anualmente
en cardcter de sujetos pasivos una tasa de control de calidad de los combustibles de

hasta pesos tres diezmilésimos (S 0,0003) por metro cubico producido o importado.

° Resolucién 1283/2006. Establece las especificaciones que deberan cumplir los

combustibles que se comercialicen para consumo en el territorio nacional.

° Resolucién 1293/2008. Establece el mecanismo de seleccidon, aprobacion y orden
de prioridad para los proyectos de produccion de bioetanol, mediante el cual se
otorgaran los beneficios promocionales acordes al Régimen de Regulacién y Promocién

para la Produccién y Uso Sustentables de Biocombustibles de la Ley N2 26.093.

° Resolucién 1294/2008. Procedimiento para establecer el precio de adquisicion

del bioetanol, destinado a la mezcla para la produccién de combustibles.

° Resolucién 1295/2008. Especificaciones de calidad que deberd cumplir el

bioetanol.
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) Resoluciéon 1296/2008. Condiciones minimas en plantas de elaboracion,

almacenamiento y mezcla de biocombustibles.

° Resolucién 35/2009. Aprobacion de las aperturas estructurales inferiores de la
Secretaria de Agricultura, Ganaderia, Pesca y Alimentos, (entre las mismas figura la

Direccién de Agroenergia dependiente de la Subsecretaria de Agroindustria.)

3.1.4. Matriz FODA para la produccion de biocombustibles.

Fortalezas

Debilidades

v" Abundancia de recursos naturales y humanos

v' Existencia de inversiones privadas en plantas
de biodiesel y bioetanol

v'  Existencia de un marco

biocombustibles

v' Profesionales de alto nivel
productos de energias renovables
v" El gobierno trabajando en nuevas politicas
energéticas para ayudar estratégicamente a los
biocombustibles

legal sobre los

interesados en

v’ Materias primas disponibles de alto precio
v' Bajo volumen de produccién para materias
primas de bajo costo

v' Baja disponibilidad de materias primas
producidas por agricultura familiar
4 Investigaciones dispersas y poco

sistematizadas sobre materias primas autdctonas

v’ Escaso flujo de informacién hacia el
consumidor

v Problemas de coordinaciéon en el sector
publico entre Ministerios, Unidades y Direcciones
encargadas del area de biocombustibles

v' Problemas de coordinacién de inversiones
necesarias entre productores de materias primas y
productores de biocombustibles

v' Falta de coordinacién entre instituciones que
realizan [+D

Oportunidades

Amenazas

v" Posibilidad de desarrollo de proyectos de
biodiesel con sectores marginados

v" Planes de desarrollo en la regién y el mundo
en el area de los biocombustibles

v Interés de los principales actores en
establecer politicas y organizar el sector de los
biocombustibles

v' Conciencia creciente sobre los problemas
medioambientales y existencia de convenios

v" Continuo crecimiento del precio del petréleo
v'  Existencia de recursos para financiar
proyectos de [+D

v' Posibilidad de integrar cultivos energéticos

4 Bajo costo del petrdleo en la actualidad

v Poco financiamiento a largo plazo para el
sector productivo en el pais

4 Intereses econdmicos del sector de
combustibles fésiles contrarias al desarrollo de la
agro energia

Tabla 3.1. Matriz FODA para el desarrollo y produccién de biocombustibles. Fuente: [9]
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3.1.5. Bioetanol

La obtencidon de etanol a través del proceso de fermentacidon para la produccién de
bebidas alcohdlicas es, entre los procesos utilizados por el hombre, uno de los mas
antiguos y conocidos. Las fuentes de carbono utilizadas en la producciéon de bioetanol
incluyen una variedad de materias primas, que pueden subdividirse en tres grupos
principales: melazas (cafa de azucar, remolacha, sorgo dulce, etc.), materiales amilaceos
(maiz, papa, mandioca, etc.) y materiales lignoceluldsicos (residuos madereros,

agricolas, etc.).

El proceso fermentativo lo realiza un microorganismo (levadura o bacteria) y como
resultado del proceso se obtiene etanol y CO,, ademdas de otros compuestos que son
indeseados en el caso de bioetanol para combustibles. Estos ultimos, son generalmente
compuestos intermediarios en las rutas metabdlicas que lleva a cabo el microorganismo
para transformar los azucares en etanol y, entre ellos, los mds comunmente

encontrados son: glicerol, alcoholes superiores, acidos y aldehidos.

Normalmente, las concentraciones de etanol alcanzada en fermentaciones batch por
medio de las levaduras estdndar (Saccharomyces cerevisiae) es menor al 5-8% en peso,
dependiendo siempre de la cepa utilizada. Esto se debe a que estos microorganismos
experimentan una fuerte inhibicién debida al producto, por lo que la produccién de
etanol disminuye a medida que la concentracidon de este alcohol aumenta en el medio
de fermentacidn [10]. Asi, la corriente de salida del fermentador es una solucién acuosa
con bajas concentraciones de etanol, trazas de los coproductos de fermentacién, glucosa
no digerida y, generalmente, otros compuestos como por ejemplo los acidos lactico y
acético, que son el resultado de la contaminacion cruzada con bacterias; el cual es un

aspecto observado comunmente en las plantas productoras de bioetanol [11].

Para ser utilizado como combustible, el bioetanol debe tener una pureza del 99,5-99,9%.
El valor exacto depende de la temperatura de combustion, que determina cuando
ocurre la separaciéon entre las fases agua e hidrocarburos [12]. Por lo tanto, como la
purificaciéon por destilacion esta limitada a un 95-96% (debido a la formacién del

azeotropo etanol-agua) el estado del arte en las plantas productoras de bioetanol se
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basa en un tren de destilacion compuesto por tres columnas (una columna de
agotamiento llamada cominmente columna “beer”, y dos columnas convencionales),
seguido de una etapa de adsorcion por medio de tamices moleculares para la

deshidratacion final [13, 14].

Las mezclas gasolina-etanol aceptadas actualmente son llamadas E10 y E85, y tienen un
10% y 85% por ciento de etanol, respectivamente [15]. Sin embargo, de acuerdo a
Pietronave [12], en los automéviles modernos se pueden utilizar en general mezclas con
hasta un 30% de etanol, sin ninguna modificacion del motor. Segun este ultimo autor,
los principales obstaculos que presenta el uso de etanol con respecto a la flota de

automoviles actual son los siguientes:

° El etanol puro reacciona o se disuelve con ciertos materiales de goma y plasticos

por lo que no puede utilizarse en motores sin modificar.

° El octanaje del etanol puro es mucho mayor que el de la gasolina comun,
requiriendo cambiar el cociente de compresién o la sincronizacion de la chispa

para obtener el rendimiento maximo.

° Para utilizar etanol puro como combustible, el automdvil necesita carburadores y

caudales mas grandes, resultando en un aumento de area de alrededor del 35%.

° Los motores de etanol necesitan un sistema de arranque en frio para asegurar la
suficiente vaporizacion, con temperaturas por debajo de 13°C para maximizar la

combustion.

Este cambio de tecnologia necesario para la aplicacion de bioetanol como combustible
representa un alto costo potencial para los fabricantes de automaviles, lo que genera un
obstaculo importante para la aceptacidon de mezclas superiores a la E15. Una vez que se
supere este obstaculo y durante el periodo de tiempo que se requiera para modificar la
flota de vehiculos actual y traer mas vehiculos “flexibles” al el mercado, una alternativa

atractiva puede ser aumentar el limite de mezcla del etanol con la gasolina [15].

Finalmente, se debe mencionar que de acuerdo al Fondo de las Naciones Unidas para la

Agricultura y la Alimentacion (FAO) y la Comision Econdmica para América Latina y el
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Caribe (CEPAL), los paises de Latinoamérica que poseen mayor potencial para producir
biocombustibles son Brasil, Argentina, Perd, Colombia, Bolivia, Paraguay y Uruguay.
Dentro de los mismos, los que tienen mayores condiciones para desarrollar etanol son

Brasil, Argentina, Bolivia, Colombia, Paraguay y Uruguay [16].

3.1.6. Bioetanol de Maiz

El maiz es el material amilaceo de mayor uso en la produccién industrial de bioetanol en
Estados Unidos [10, 17]. El andlisis realizado por Curtis [15] sobre la producciéon de
bioetanol a partir de maiz en dicho pais es de suma importancia porque EEUU es ademds
el pais que lidera la produccion mundial de bioetanol. A continuacidn, se resumen los

aspectos mas significativos del reporte:

° La industria del etanol para combustible en los EEUU atestigué un significativo
punto de inflexidn en el periodo 2006-2007. Este periodo se caracterizé por un
incremento importante en la capacidad instalada de las plantas industriales. Esta

capacidad siguié aumentando en el 2008 aunque a un ritmo mdas moderado.

° Los beneficios del etanol de maiz han sido objeto de escrutinio en la prensa por
competir con el suministro de alimentos, contribuir al aumento de los precios de

las materias primas y fomentar un alto consumo de agua.

° El mayor costo para los productores de bioetanol a partir de maiz es, con mucho,
la materia prima. En los ultimos afos, los precios del maiz aumentaron
dramaticamente con un impacto significativo en los margenes de los productores.

La materia prima compuso el 56% de los costos del etanol en 2007.

La figura 3.5 muestra la produccién de bioetanol histdrica (hasta el 2008) y estimada
(hasta el 2022) en EEUU y resume el comportamiento esperado de la industria. De
acuerdo con este estudio, después del 2015 el segmento de etanol de maiz alcanzard
una meseta en un patron de largo plazo con limitada capacidad de crecimiento, pero

mejora continua del proceso.
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Figura 3.5. Produccion histdrica y estimada de bioetanol de en los EEUU [15].

Combustible verde  Hayal menos 20 proyectos para construir plantas de etanol en los préximos dos afios
ST | Comuode | copoiad Maiz procesado (oneadas)
Bio IV (Rio V) Sep. 2012 () 80,000
Agroctanos (acato) | 204 | (@) 80000
© Pomavdow) | Eme202 | @ 50000
Las Lajitas (saita) Sin fecha ' 50.000
ACA VilaMara) | Dic.2013 Q 125,000
 AGD (emndoRocs) | Ee203 | () 15000
Vicentin (avellaneda) Ago. 2012 ) 50.000
 MlimentosdelSure.ros) | 204 | @) 80000
© Dissergmw) | 2014 @ 80000
Bahia Energ. Renov. (8.8lanca) | 2014 £ 100000
 Bioterai (pordefini) | 2014 ) 121000
GréenPampas {Timbdes) Sin fecha 450,000 { ;",'!‘ 068 '.‘,.-‘ 880 5. 111,046,512

Figura 3.6. Emprendimientos para producir bioetanol a partir de maiz en Argentina [19].
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El desarrollo en sitio durante este periodo probablemente serd consecuencia de la
adicién de capacidad para etanol celuldsico en las mismas plantas y/o de la transicién a

biorefinerias multiproducto [15].

En nuestro pais, el maiz es el tercer cultivo mas importante, después de la soja y la caiia
de azucar, con 22,7 millones de toneladas por afio [18] y se planean inversiones del
orden de 1.500 millones de ddlares en los préximos dos afios para la produccidn de
bioetanol a partir de maiz [19]. La Figura 3.6 muestra los proyectos en marcha, la

capacidad instalada y el requerimiento de materia prima.

De acuerdo con Costa [20], los precios internacionales del maiz del periodo 2010-2013
experimentaron un aumento del 52% en comparacién con el periodo 2005-2010 y la

produccién mundial durante el afio 2013 fue de alrededor 850 millones de toneladas.

3.1.7. Proceso productivo del bioetanol de maiz

Para la produccién de bioetanol de maiz, la primera etapa de procesamiento se basa en
la hidrdlisis de los polimeros que componen el almidén contenido en la semilla, para
liberar las moléculas de glucosa. Para esta primera etapa existen actualmente dos

técnicas [21]:

I.  Molienda humeda: Este proceso fue disefiado para separar eficientemente las
diferentes partes y productos obtenidos del maiz, y se usa principalmente en la
industria alimenticia. Los productos primarios obtenidos son el almidén de maiz y
el aceite de maiz comestible. En promedio, un “bushel” de maiz pesa 25,4 kg al
10% de humedad y a través del proceso de molienda humeda, se obtienen 14,3 kg
de almiddn de maiz, 5,7 kg de alimento a base de gluten de maiz, 1,1 kg de harina
de gluten de maiz y 0,7 kg de aceite de maiz. El almidén puede utilizarse luego de
la hidrélisis enzimatica para la produccién de bioetanol y jarabe de maiz con un
alto contenido de fructosa, el cual es un edulcorante barato y de uso comun en la

industria alimenticia.
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[I.  Molienda en seco: A través de este procesamiento, un “bushel” de maiz produce
en promedio 10,2 litros de etanol, 8,2 kg de granos secos de destileria con solubles
DDGS (en inglés: “distiller’s dried grains with solubles”) y 8,2 kg de CO,. Después
de la molienda las etapas de la hidrélisis enzimatica del almidén contenido en el
maiz incluyen la gelatinizacién (coccién), licuefaccion y sacarificacion. Las etapas
subsiguientes incluyen la concentracion y purificacion del etanol y el procesado de
la vinaza [22]. Los coproductos obtenidos a través de este proceso son los granos
de destileria himedos WDG (en inglés: “wet distiller’s grains”) y la vinaza fina o DS
(en inglés: “distiller’s solubles”) que se obtienen de la centrifugacién del producto
de fondo de la columna beer. Asi, el WDG esta formado por las particulas gruesas
restantes del maiz triturado, mientras que la vinaza fina contiene los restos de

células de levadura, nutrientes solubles y particulas muy pequefias del grano.

Las ventajas comparativas del proceso de molienda humeda son facilmente visibles
debido a la variedad de productos que ayudan a compensar el costo del proceso. Sin
embargo, gran parte de la maquinaria necesaria es mucho mas cara que la utilizada en el
proceso de molienda en seco. Y es por eso que éste Ultimo es el elegido industrialmente
en la produccidon de bioetanol. La Figura 3.7 esquematiza el diagrama de flujo del

proceso de molienda en seco de produccion de bioetanol de maiz.

Las dos versiones de granos de destileria mas comunmente consumidas por el ganado
son WDG y DDGS. El WDG contiene residuos de granos no fermentados (principalmente
proteinas, fibra, grasa) y hasta un 70% de humedad, tiene una vida util que varia de
cuatro a cinco dias e implica el transporte del 70% en peso de agua. De esta manera, el
transporte de WDG es generalmente viable desde el punto de vista econémico dentro
de un radio de 200 km alrededor de la planta de produccién de etanol. El DDGS es el
WDG que junto con el DS pasa por una etapa de secado donde la humedad se concentra
hasta un 10-12%. Tiene una vida util casi indefinida y puede ser vendido y enviado a
cualquier mercado, independientemente de su proximidad a una planta. Por supuesto,
la operacion de secado se traduce en mayores costos de operacidn, ya que demanda

mas energia [23].
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A pesar del panorama favorable presentado para la produccién de bioetanol a partir de
maiz, uno de los aspectos mads controversiales que presenta este producto se debe a la
naturaleza alimenticia de la materia prima. Existiendo asi un problema de naturaleza
ética que debe ser resuelto por la sociedad a través de sus gobernantes. Sin embargo, en
la produccién de etanol moderna, para cada bushel de maiz que se procesa, una tercera
parte se devuelve al mercado de la alimentacion del ganado, es decir, por cada 100 kg
de maiz procesado para la produccién de bioetanol, se obtienen aproximadamente 33
kg de DDGS [24]. Esto se debe a que la produccidon de etanol requiere solamente la
porcion de almiddn del grano. El resto de las proteinas, grasas, fibra y otros nutrientes

son devueltos a los mercados de la alimentacién de aves de corral y ganado.

Corn Com 11 o ;
—> Cleaning Milling Cooking
Fermentation Saccharification Liquefaction
Purification s e
Sector ‘ S :
\ Distillation Pervaporation
Whole Stillage
']' et Distillers
‘ Centrifugation Graing
GS I (WDG)
DDGS l ? Distiller
N - Dried Grains
» 8 " with Solubles
L s (DDGS)
Distillers ‘
| Evaporation Solubles
(D8)

Figura 3.7. Diagrama de flujo esquematico del proceso de molienda en seco.
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3.1.8. Fumonisinas y maiz

Uno de los mayores problemas que se afrontan en el cultivo de granos y cereales se
debe a que éstos pueden (y suelen) infectarse con hongos ya sea antes de la cosecha o
durante su almacenamiento. A pesar de que el uso de fungicidas es una actividad comun
para minimizar la infecciéon fungica de los cultivos, la eficiencia de esta medida
profilactica depende fuertemente de las condiciones ambientales y por lo tanto, aunque

la contaminacion puede ser minimizada, no es posible asegurar la salubridad del cultivo.

Los granos de maiz, en particular, suelen ser objeto de infeccion de una variedad de
hongos toxicogénicos; los mas comunmente encontrados son Aspergillus flavus,
Fusarium verticillioides (también llamado F. moniliforme) y F. proliferatum [25]. Los del
genero Fusarium, en particular, producen una variedad de micotoxinas entre las cuales
las mas significativas desde el punto de vista de la salud y la productividad son los

tricotecenos, la zearalenona, la moniliformin y las fumonisinas B1, B2 y B3 [26].

Como la infeccidn con F. verticillioides se ha encontrado alrededor de todo el planeta, no
es sorprendente que se hayan hallado fumonisinas en maiz de todas las regiones
geograficas analizadas hasta la fecha [27]. La ocurrencia natural de fumonisinas ha sido
reportada en el maiz comercial y/o alimentos y piensos a base de maiz en Argentina,
Australia, Brasil, Botsuana, Bulgaria, Canada, China, Egipto, Francia, Italia, Japdn, Kenya,
Hungria, Nepal, Peru, Sudafrica, Suiza, Estados Unidos, y Zimbabwe [26, 27, 28, 29]. Un
estudio realizado por el Instituto Nacional de Tecnologia Agropecuaria (INTA), mostré
que la variabilidad en las concentraciones de fumonisinas del maiz contaminado
naturalmente varia entre 5,2 ppm hasta 154,4 ppm [30]. Este amplio rango de
concentracion no es sorprendente si se tiene en cuenta que la contaminacion natural del
maiz con F. verticillioides depende principalmente de las condiciones ambientales que se

presentan pre y post cosecha.

Chulze et al. [31] encontraron que la capacidad de produccién de fumonisinas en maiz
presentada por diferentes cepas de F. verticillioides aisladas en Argentina, varia de 10 a
3.990 ppm. Los concentraciones presentadas por Gallardo-Reyes et al. [32] en un

estudio similar realizado en México, variaron entre 500 a 4.893 ppm.

95



Sosa, Maria Angélica -2014 -

Capitulo 3

De acuerdo a la FAO, la exposicion a la fumonisina B; (FB1) del maiz produce
leucoencefalomalacia (LEM) en ganado equino y edema pulmonar en ganado porcino. Se
han registrado casos de LEM en numerosos paises, entre ellos los Estados Unidos,
Argentina, Brasil, Egipto, Sudafrica y China. La FB1 produce también efectos tdxicos en el
sistema nervioso central, higado, pancreas, rifones y pulmones de varias especies de
animales. Mas aun, la presencia de fumonisinas en maiz se ha relacionado con casos de

cancer de eséfago en habitantes de la zona de Transkei, Africa austral y China [33].

En nuestro pais no se han establecido limites oficiales para las fumonisinas en el maiz.
Sin embargo, en Europa y EEUU existen niveles maximos para productos de alimentacion
animal, y humana (solo en EEUU). Las recomendaciones de la Comisién Europea (CE) y la

“Food and Drug Administration” (FDA) se resumen en la tabla 3.2.

Se debe mencionar, ademas, que de acuerdo con la OMS [34] “las tasas de infeccién con
hongos son mas altas en los cultivos que crecen en campos donde anteriormente se
habia plantado maiz, especialmente cuando se han dejado residuos de esos cultivos
sobre el terreno”, esto es de singular importancia en nuestro pais que se caracteriza por
el sistema de siembra directa, en el cual se deja sobre la superficie del suelo el rastrojo

del cultivo anterior.

La contaminacién con F. verticillioides produce cambios en el contenido nutricional del
maiz y también, cuando la contaminacion alcanza una etapa avanzada, el maiz es
visiblemente mds oscuro y presenta el tipico aspecto putrefacto (ver Figura 3.8). Este
maiz, que por lo general tiene una alta concentracién de fumonisinas, no es aceptable
para la alimentacion humana o animal, por lo que representa una considerable pérdida
de dinero para el agricultor. Sin embargo, una estrategia prdactica para la salvar el valor

de grano es la produccion de etanol para combustibles [35].

Durante la fermentacion las fumonisinas se degradan muy poco y el contenido original
de micotoxinas permanece casi en su totalidad en los co-productos finales del proceso
WDG y DS, pero no se encuentra en el etanol destilado. Se ha reportado que el 85% de

la FB1 contenida en maiz de partida se recuperd en su mayoria en el WDG, y DS [35, 36].
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Valor orientativo Valor establecido [ppm]

[ppm]
Producto Comisién Food & Drug
Europea Administration (EEUU)
(FB1+FB2) (FB1+FB2+FB3)

Alimento humano:
Productos de maiz sin germen molidos en .
seco No existe 2
Productos de maiz molidos secos total o .

. . No existe 4
parcialmente desgerminados
Salvado de maiz molido seco No existe 4
Maiz limpio No existe 3
Materias primas para piensos:
Maiz y productos a base de maiz 60 No existe
Piensos complementarios y completos
para:
Cerdos 5 20
Caballos,y conejos y animales de 5 5
compaiiia
Peces 10 20
Crias de terneros, corderos y cabras 20 30
Rumiantes mayores de 3 meses y visones 50 60
Animales de compaiiia 5 10
Aves de corral 20 100

Tabla 3.2. Recomendaciones de la CE y la FDA sobre los niveles maximos de fumonisinas en alimentos y

piensos.

Finalmente, debe tenerse en cuenta que aunque el maiz contaminado pueda presentar
un gran valor potencial como materia prima para la produccion de bioetanol, las
micotoxinas podrian influir en los procesos metabdlicos de la levadura Saccharomyces
cerevisiae, debido a sus diversas propiedades téxicas [37]. Ktosowski et al. [38]
estudiaron la influencia debida a la presencia de fumonisinas en el maiz de partida de las
fermentaciones alcohdlicas (concentracién de alcohol, productividad, rendimiento y

energia), sin encontrar efecto alguno. Sin embargo, la concentracion utilizada en sus
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experiencias es muy baja cuando se compara con los valores reportados, por ejemplo,

por Presello et al. [30].

Figura 3.8. Fotografia tomada del maiz sano (izquierda) y luego de 28 dias de contaminacion con Fusarium

verticillioides (derecha).

3.2. Produccidon de bioetanol a partir de maiz contaminado con

fumonisinas

En esta seccion se evalua el potencial del maiz contaminado con fumonisinas como
materia prima para la produccion de bioetanol. Para ello, se realizaron experiencias de
fermentacion a escala laboratorio a partir de maiz contaminado in vitro con una cepa de
Fusarium verticillioides altamente productora de la micotoxina en cuestién. El rango de
concentraciones estudiado abarcé de 0 a 1400 ppm de fumonisinas. La Figura 3.9 ilustra

el procedimiento experimental seguido.
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3.2.1. Materiales y métodos

El maiz utilizado como materia prima en este estudio fue provisto por el INTA sede Santa
Fe. El mismo no tuvo niveles detectables de micotoxinas, y su composicidon quimica se

muestra en la tabla 3.3.

Como agente fermentativo se empled la cepa N°506 de la levadura Saccharomyces
cerevisiae de la Facultad de Ingenieria Quimica, UNL. La contaminacion previa del maiz
para asegurar un alto contenido de fumonisinas se realiz6 mediante un cultivo de 2
semanas de edad de Fusarium verticillioides MRC826 en placas de Petri con medio PDA
(Potato dextrose agar). Ambos microorganismos presentan las caracteristicas descritas

por Pitt y Hocking [35] y una eficacia comprobada [36].

Materia Seca 89.17%
Almidon 66,62%
Proteina cruda 9.84%
Fibra detergente neutra (NDF) 17.26%
Fibra detergente acida (ADF) 3.99%
Lignina detergente acida (ADL) 0.34%
Extracto etéreo 5.94%
Cenizas 2.74%

Tabla 3.3. Composicidén quimica centesimal del maiz utilizado como materia prima. (Porcentaje en base

seca)

Para asegurar la esterilidad inicial del maiz, los granos fueron emulsionados con agua a
un 40% en peso y esterilizados por 15 minutos a 121°C en un autoclave a vapor. La
contaminacion del maiz se realizé in vitro en erlenmeyers de vidrio de 1 litro. Un cultivo
puro del hongo se obtuvo a partir de una placa de PDA, se diluyd en agua destilada
estéril y el maiz fue entonces inoculado con esta solucidon. Los erlenmeyers se
conservaron a 282C por 40 dias y luego fueron esterilizados nuevamente para frenar la
produccion de fumonisinas. La cuantificacién de las fumonisinas en el maiz se llevd a

cabo después de su esterilizacidon mediante la prueba de Veratox siguiendo el
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procedimiento ELISA. La concentracidn final de fumonisinas medida en el maiz fue de

1400 ppm. El contenido de almiddn final del maiz fue de 48,16%.

Las enzimas necesarias para la etapa de hidrélisis fueron proporcionadas por ARCOR
SAIC sede San Pedro, Argentina. Se utilizaron Alfa-amilasa (GSAU) y glucoamilasa (GAU)
de Genencor-DuPont con actividades enzimaticas de 940-1081 u/ml (unidades

enzimaticas por ml) 350-390 u/ml.
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liofilizadas fueron -
r\ r\ reactivadasen un :
medio de cultivo
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Figura 3.9. Procedimiento experimental.
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El maiz contaminado y no contaminado (MC y MNC, respectivamente) fueron molidos
utilizando en un molinillo eléctrico. Para evaluar la performance del proceso
fermentativo en el rango mas amplio posible, se diluyo MC en MNC de manera de
alcanzar las siguientes concentraciones de fumonisinas en el maiz inicial: 0, 140, 350,

700, 1050 y 1400 ppm.

Para la preparacion del medio de cultivo, se partié de suspensiones al 18% en peso de
maiz molido en agua destilada. El mayor contenido de humedad en MC fue tomado en
cuenta a fin de mantener constante la cantidad de sélidos en los medios de cultivo, ya
qgue los sdlidos pueden influenciar el proceso de fermentacién interfiriendo en Ia
transferencia de calor desde y hacia el medio exterior. La sacarificacion del almiddén se
logré a través de un tratamiento enzimatico y térmico. Varios autores utilizan este tipo
de tratamiento [41, 42, 43, 44] y cada uno de ellos utiliza condiciones distintas para los
diferentes pasos de la hidrdlisis enzimatica. Las condiciones suficientes para lograr la
sacarificacién completa del almidén durante este estudio se detallan en la Tabla 3.4. Una
vez terminado el pretratamiento de sacarificaciéon, los medios de cultivo se esterilizaron
durante 15 minutos a 121°C en un autoclave a vapor, y se dejaron enfriar a temperatura

ambiente para su posterior inoculacidn con S. cerevisiae.

Etapa Tipo/can.tidad de pH Temperatura (2C) TierT]po
enzima (min.)
Pre-coccion - - 50 20
Pre-sacarificacion o —amilasa / 2v.% - 90 3
Cocciodn - - 121 20
Sacarificacion | o —amilasa / 2v.% 6 90 30
Sacarificacion Il Glucoamilasa / 2v.% 4 60 30

Tabla 3.4. Condiciones utilizadas en las diferentes etapas del tratamiento de sacarificacion.

Células puras liofilizadas de la levadura 506 se reactivaron en medios de cultivo frescos y
estériles con 30 g/l de extracto de malta, 3 g/l de peptona y 100 g/l de glucosa, y se
incubaron luego a 302C bajo restriccion de oxigeno durante 48 horas. La pureza y

viabilidad de las células se verifico y luego se conservaron a una temperatura de
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refrigeracion con sucesivos repiques en medio fresco estéril. La concentracion de la
suspension de células utilizadas como indculo fue de 1x10’ UFC/ml (Unidades

formadoras de colonia por mililitro).

Los experimentos de fermentacion se realizaron por duplicado a escala laboratorio en
erlenmeyers de vidrio de 0,5 I. en donde el medio de cultivo abarcé 80% del volumen del
frasco. La relacién “volumen de in6culo/volumen de medio de cultivo” utilizada fue 0,1.
Una vez inoculados, los erlenmeyers se incubaron a 30°C, con agitacion suave cada 12
horas para evitar la transferencia de oxigeno a los medios de cultivo. El proceso de
fermentacion concluyd a las 96 horas, cuando cesé el desprendimiento de CO, del

medio de cultivo.

El contenido final de los erlenmeyers fue pesado y luego se separaron los productos
volatiles de los sélidos y el agua por destilacion simple a presidn atmosférica. La
concentracion de etanol en la fraccion volatil se analizé por cromatografia de gases
(Hewlett Packard 5890 serie Il; CEMT-WAX Alltech, diametro: 0,25 mm, espesor fase:

0.25um, fase movil: N2).

3.2.2. Resultados y discusion

En la Figura 3.10 se muestran las concentraciones finales de etanol obtenidas en los
experimentos de fermentacion a partir de maiz contaminado con 0, 140, 350, 700, 1050

y 1400 ppm de fumonisinas.

En la Tabla 3.5 se muestran los valores de eficiencia, productividad y rendimiento,
ademads de la concentracién inicial de almidén calculada a partir de la composicién
centesimal del maiz (concentracion de maiz en el medio x composicidon porcentual de
almidén / 100) y la concentracion final tedrica de etanol a partir de la ecuacion

estequiométrica presentada por Ingledew [22]:
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Almidon Glucosa Etanol Didxido de carbono
nCeH1,06

H((:Gfolggsg)nOH enzimas+H,0 (408,7 - 180,/162) levadura 2nCH;CH,0H 2nCO0,

Monémeros de PM (162),, 453,69

23189 221,89 (3.1)

Las ecuaciones utilizadas aqui para el calculo de la eficiencia, productividad vy

rendimiento fueron:

Concentracion final experimental de etanol[%peso]
Eficiencia [%] = x 100 3.2
ficiencia [%] Concentracion final tedrica de etanol[%peso] (3.2)

. g etanol]  Concentracién final experimental de etanol[%peso] - 10
Productividad = - — (3.3)
kg-h Tiempo de fermentacion[h]
L g etanol Concentracion final experimental de etanol[%peso] - 100 (3.4)
Rendimiento —| = ——— — :
100g almidén Concentracion inicial de almidén [%peso]

Concentracion final promedio de etanol (%

0 T T T T T T T 1
0 200 400 600 800 1000 1200 1400 1600
Concentracion inicial de fumonisinas B1 y B2 en materia prima (ppm)

Figura 3.10. Concentraciones finales de etanol para niveles crecientes de fumonisinas en el maiz usado

como materia prima.

A primera vista, se puede decir que el maiz contaminado podria utilizarse hasta una

concentracion de 700 ppm de fumonisinas con una disminucién de la eficiencia de
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alrededor del 13%, sin embargo, si se observan los valores de productividad, que
conservan una relacion inversamente proporcional con el volumen del fermentador, el
uso de materia prima con 140, 350 y 700 ppm de fumonisinas necesitaria un aumento
de tamafio del equipo aproximado del 15, 18 y 25%, respectivamente. Se puede prever
gue los niveles mas altos de contaminacién no parecen ser una opcion atractiva desde el
punto de vista econdmico, ya que ademas de la disminucién de la productividad del
proceso fermentativo, el proceso de purificacion del etanol demandaria una cantidad

mayor de energia debido a la mayor cantidad de agua a la salida del fermentador.

Parametro de Concentracion inicial de fumonisinas B1 y B2 en materia prima (ppm)
fermentacion 0 140 350 700 1050 1400
Conc. inicial de
almidén en materia 12,00 11,65 11,16 10,33 9,50 8,67
prima (%peso)
gfa”ncc')lt(e; g:z':)'”a' d 680 6,61 6,33 5,86 5,39 4,92
Eficiencia (%) 88,92 77,66 78,07 77,68 85,53 65,71
Productividad 0,63 0,53 0,51 0,47 0,48 0,34
Rendimiento 50,42 44,03 44,27 44,05 48,52 37,25

Tabla 3.5. Indicadores de la fermentacidn para los niveles de fumonisinas en maiz utilizado como materia

prima.

De acuerdo a Ingledew [22], |a eficiencia de conversidn en la mayoria de las plantas de
etanol es, en el mejor de los casos, de 90-93% y se debe mayormente al crecimiento
celular, la produccion de coproductos y la hidrdlisis enzimdtica incompleta del almiddn.
En nuestro caso, mientras que la eficiencia del primer experimento de fermentacion,
cuando no hay fumonisinas en el medio, es aproximadamente 89%, la eficiencia
disminuye inmediatamente a un 77% para el valor de 140 ppm de fumonisinas y se
mantiene mds o menos constante para los experimentos con 350 y 700 ppm.
Finalmente, en la concentracion maxima de fumonisinas experimentada (1400 ppm) la
eficiencia disminuye de nuevo llegando a un valor de 65%. El caso de 1050 ppm de

fumonisinas se presenta aqui solo a fines informativos, ya que no se tuvo en cuenta en el
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analisis de los resultados por representar una desviacién a la tendencia observada.
Estos resultados estan de acuerdo con los presentados por Bothast et al. [35] que
reporta un valor de eficiencia del 88% para fermentaciones a partir de maiz sano y de
maiz con 15 ppm fumonisinas y del 75% a partir de maiz con 36 ppm de fumonisinas.
Aunque estos autores sefialan que el contenido de almiddn inicial es la razén de esta
disminucion, en nuestro caso, en el que se puede calcular el contenido inicial de almidén
y en el que las condiciones experimentales fueron las mismas para todos experimentos,
la disminucién en la eficiencia de fermentacion observada puede deberse a tres razones

principales:

a) Las micotoxinas inhibieron el crecimiento celular o la performance fermentativa

de la levadura.

b) La contaminacion inicial del maiz con F. verticillioides produjo sustancias

secundarias que inhiben el crecimiento celular o la produccion de etanol de la levadura.

c) El hongo F. verticillioides no sélo produjo una disminucion en la cantidad de
almidén del maiz, sino que consumié las fuentes de nitrégeno y/o micronutrientes

necesarias para el correcto funcionamiento del microorganismo fermentativo.

Debe aclararse que la razén por la que no se partié de la misma concentraciéon de
almidon en todos los experimento es que, si ese hubiera sido el caso, la concentracion
de sélidos inicial (maiz molido) hubiera aumentado junto con la concentraciéon de
fumonisinas. Hacer esto, hubiera significado cambiar las condiciones de fermentacion de

un experimento a otro.

3.3. Conclusiones

A partir de los resultados obtenidos se pudo concluir que el maiz contaminado con
fumonisinas es un material factible de ser utilizado como materia prima para la
produccion de etanol en fermentaciones convencionales, siendo razonable utilizarlo

hasta un nivel de contaminacion que no supere las 140 ppm de fumonisinas.
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Concentraciones mds altas en la materia prima llevarian a un aumento del tamafio del

fermentador que supera el 15%.

Las posibles razones de la disminucion de eficiencia en las experiencias de fermentacién
estan directamente relacionadas con la contaminacion del maiz por el hongo F.
verticillioides, pudiendo deberse a la interaccion de las fumonisinas en las rutas
metabdlicas de la S. cerevisiae, la produccidn de subproductos secundarios por el moho
o el consumo de los micronutrientes o la fuente de nitrégeno, ambos necesarios para el

correcto crecimiento y desarrollo de las células de levadura.

Sin duda, desde el punto de vista microbioldgico y biotecnolégico, es necesario un
estudio a fondo del efecto que tienen las micotoxinas o productos secundarios de la
contaminacion del hongo sobre la levadura Saccharomyces cerevisiae. Sin embargo,
como el objetivo establecido en esta tesis es el de evaluar la posibilidad de “salvar” esta
materia prima, y ayudar asi tanto al agricultor (dandole un valor de mercado al maiz) y al
productor de bioetanol (ya que el costo de este material serda mas bajo que el regular),
los estudios sobre el mecanismo mediante el cual la contaminacién del maiz influye en

los indicadores de fermentacion escapan al alcance de este trabajo.

Finalmente, debe decirse que la utilizacion de esta materia prima conllevaria un
inevitable aumento de costos debido a las disminuciones provocadas en la productividad
y eficiencia (mayor tamafo del fermentador y mayor demanda de energia en la etapa se
destilacién, respectivamente). De esta manera, es posible avistar que el uso de
pervaporacion hidrofdbica para la remocidn de etanol del medio de cultivo puede ser
una alternativa viable para aumentar la productividad del proceso fermentativo y
disminuir los costos energéticos [10]. Asi, en el siguiente capitulo, se parte de los
resultados obtenidos hasta aqui y se presenta un estudio de factibilidad tecno-
econdmica de una planta de produccion de bioetanol a partir de maiz contaminado con
fumonisinas de F. verticillioides y se evalia también el acoplamiento de una unidad de

pervaporacién hidrofébica a la etapa de fermentacion.
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Factibilidad del bioetanol de maiz

. 3
contaminado

4.1. Introduccion

A partir de los valores calculados de la eficiencia y productividad de los experimentos de
fermentaciéon presentados en el Capitulo 3, se estimé anteriormente que
concentraciones de fumonisinas en maiz que superen las 140 ppm no serian atractivos
desde el punto de vista econdmico, debido a la disminucién de la productividad y al
aumento en el porcentaje de agua en la salida del fermentador. De singular importancia
es, ademads, que los ingresos obtenidos de la venta del DDGS reducen los costos de

produccién del etanol [2] y, como las fumonisinas no experimentan degradacion

® Este capitulo estd basado Sosa, M. A.; Chovau, S.; Van der Bruggen, B. Ethanol production from corn
contaminated with fumonisins: A preliminary economic analysis including novel processing alternatives.
Ind. Eng. Chem. Res. 2013, 52, 7504-7513 [1].
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significativa durante la fermentacién recuperandose casi en su totalidad (~85%) en el
WDG y DS, la economicidad del proceso también disminuird al aumentar Ia
concentracion de fumonisinas en la materia prima. A modo de ejemplo, y teniendo en
cuenta que por cada 100 kilos de maiz se obtienen aproximadamente 33 kilos de DDGS,
en un proceso que utilice maiz con una concentracidon original de 140 ppm de
fumonisinas (14 g de fumonisinas en 100 kg de maiz), el 85% de estas toxinas se
concentraria en los 33 kilos de DDGS; resultando asi en una concentracién aproximada
de 425 ppm de fumonisinas en el DDGS, valor que supera ampliamente a los

recomendados en la tabla por la Comisién Europea y la FDA (Tabla 3.2).

Wu y Munkvold [3] estimaron las pérdidas econdmicas de la industria porcina debida a
la reduccion en el crecimiento del ganado (aumento de peso) por la presencia de
fumonisinas en el DDGS, pero es dificil estimar cudl seria el impacto econdmico para los

productores de etanol si se utiliza este maiz de baja calidad.

El préximo paso del trabajo realizado en esta tesis es entonces evaluar la factibilidad
técnica y econdmica de un proceso de produccién de bioetanol a partir de maiz
altamente contaminado con fumonisinas. Para ello, se utilizan los resultados obtenidos

en el capitulo previo y el enfoque de disefio conceptual presentado en el Capitulo 2.

En este Capitulo, se realiza un analisis econémico preliminar para estimar el precio
maximo que podria ser pagado por maiz contaminado con fumonisinas en una planta de
bioetanol (Caso A). La estimacién de un precio maximo a pagar por la materia prima
manteniendo el balance econdmico global del proceso es de fundamental importancia
para los productores de etanol dado que, como se analizard mas adelante, el precio
debiera considerar ineficiencias medidas en el incremento tanto de costos de operacién
como de inversion. El productor de maiz, por otro lado, recibiria una compensacion que
disminuiria las pérdidas debidas a la materia prima que, de otro modo, deberia ser

descartada.

Como es ampliamente conocido, existen variadas alternativas tecnoldgicas para la
purificacién del bioetanol. Dado que uno de los objetivos de esta tesis es profundizar en

procesos hibridos que empleen membranas, se optd por un proceso de purificacion
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formado por una columna beer, una columna convencional y una etapa de
pervaporacion hidrofilica, encargada ésta ultima de realizar la deshidratacién final del

producto (Figura 4.1).

El uso de destilacion después del fermentador como primera etapa de purificacion
representa el actual estado del arte en la industria del bioetanol, sin embargo, esta

eleccidn presenta singulares desventajas [4]:

e operacién batch del fermentador,

e limitacién de los rendimientos debida a la inhibicién por producto que
experimenta la levadura,

e imposibilidad de reutilizar las sales y microorganismos, y

e gran demanda de energia para la separacion primaria del etanol.

— PUMP2

REC2
G RECYCLE
-
PUMP1
TOPERVA2 —

B2

N
? >
peRvA
>

Figura 4.1. Proceso hibrido de purificacion obtenido en Aspen+ para la evaluacion de los costos del maiz
contaminado.

Una alternativa que ha cobrado gran interés en los ultimos afos, y que puede salvar las
limitaciones mencionadas, se basa en la sustitucion de la primera columna de destilaciéon
por una unidad de pervaporacién hidrofébica [5, 6]. La unidad de pervaporacién
acoplada al fermentador removeria selectivamente el etanol del medio de cultivo y asi,
se podria controlar su concentracion en el fermentador y mantener a la misma por
debajo de los niveles inhibitorios para el microorganismo [5, 7]. De esta manera, la etapa

de fermentacidn podria ser operada en modo continuo y tanto la productividad como el
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rendimiento del proceso aumentarian, a la vez que se aprovecharian las demas ventajas
inherentes a la tecnologia de membrana: la simplicidad de su operacién, la ausencia de
sustancias quimicas adicionales, la baja demanda de energia y, por consiguiente, el bajo

costo de operacion.

La segunda parte de este capitulo evalta la performance de esta alternativa de disefio
para el caso de maiz “sano”, es decir, sin fumonisinas (Caso B). En este caso, la columna
beer del proceso de purificacion que se muestra en la Figura 4.1. se reemplaza por una

etapa de pervaporacién con membranas hidrofdbicas.

4.2. Enfoque empleado

El disefio detallado de una planta de bioetanol para maiz con diversos grados de
contaminacion requeriria de un esfuerzo que sobrepasa largamente los objetivos
planteados en una tesis. Sin embargo, es posible establecer una estimacion de los costos
operativos y de inversién para una planta de capacidad anual establecida a través de
tres fuentes de datos: i) datos suministrados por productores de etanol, proveedores de
tecnologia, fabricantes de equipos e ingenieros que trabajan en la industria; ii) datos
experimentales obtenidos durante el desarrollo de esta tesis o extraidos de la
bibliografia internacional v, iii) optimizaciones de partes del proceso a través del uso de

modelos conceptuales.

Para los dos casos de estudio planteados (Casos A y B) se optd por obtener el éptimo
econdmico de los respectivos procesos de purificacidén recurriendo al disefio conceptual
de procesos. Se utilizaron, por otra parte, datos experimentales para estimar costos
operativos y de inversion de las unidades de fermentacién y de la unidad de
pervaporacion hidrofébica. Finalmente, los costos del resto de las unidades se estimaron

a partir de datos de la industria.

Focalizando la atencidon en el disefio de procesos de separacién para mezclas

multicomponentes, se debe hacer notar que la obtencidon de una alternativa éptima
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presenta un enorme desafio para el ingeniero de procesos aun cuando éste cuenta
actualmente con herramientas de simulacién poderosas. La situacién se vuelve aiin mas
dificultosa cuando se considera el comportamiento de mezclas azeotrdpicas y/o el uso
de procesos hibridos no convencionales. Marquardt et al. [8] publicaron una revisién de
los desarrollos mas recientes en este campo y presentaron un enfoque sistemdtico para
el diseno de los diagramas de flujo de los procesos de separacién. Este enfoque propone
un procedimiento de tres pasos: En la primera etapa se generan las diferentes
alternativas para los diagramas de flujo; en la segunda etapa, cada una de las
alternativas se evalla con la ayuda de “shortcuts”; y en la tercera etapa se realiza una
optimizacién rigurosa MINLP de todo el diagrama de flujo para determinar la mejor
alternativa. Puesto que algunos diagramas de flujo alternativos ya habran sido
eliminados en la segunda etapa, sélo son necesarias unas pocas corridas de optimizacion

en la tercera etapa.

Siguiendo las ideas de Marquardt et al. [8], Hoch y Espinosa [9] generaron dos diagramas
de flujo alternativos para la etapa de purificacién de bioetanol: destilacidn-destilacion
extractiva y destilacidn-pervaporacion. En base a los resultados presentados por estos
autores, se decidié explorar la alternativa hibrida de destilacién seguida de

pervaporacion hidrofilica.

En el caso estudiado en esta tesis, el procedimiento elegido para el tercer paso evita el
uso de la optimizacién MINLP. Para este problema, es posible encontrar una secuencia
de etapas de evaluacidén de cada una de las operaciones unitarias que permite abordar
todo el proceso a partir de la especificacion de la composicién de destilado de la
columna principal, evitando la necesidad de iterar aun cuando existe una corriente de
reciclo (ver Figura 4.1). Mediante la variacion de este grado de libertad es posible

encontrar el diagrama de flujo éptimo.

Para un valor dado de la composicién de destilado, cada operacién unitaria en la
secuencia se disefia en primer lugar con la ayuda de un modelo conceptual y luego se
procede a su simulacién rigurosa en Aspen+ [10] para refinar los resultados. Luego, las
cifras econdmicas correspondientes se calculan a partir de los modelos de costos de

cada una de las operaciones unitarias [2, 9]. En resumen, el “trade-off” entre destilacion

117



Sosa, Maria Angélica -2014 -

Capitulo 4

y pervaporacion es capturado variando paramétricamente la composicion del destilado
de la columna principal. Finalmente, y con la ayuda de Aspen+, se realiza un

refinamiento final de los resultados para el diagrama de flujo éptimo.

En este punto debe mencionarse que cuando el diagrama de flujo se hace mas complejo
puede resultar dificil encontrar una secuencia de etapas de evaluacion, incluso si esta
secuencia existe. En tal caso, para determinar la mejor alternativa se debe realizar una

optimizacién rigurosa MINLP de todo el diagrama de flujo [8, 11].

En el denominado Caso A, correspondiente a la produccién de bioetanol de maiz
contaminado con fumonisinas, se obtuvieron los diagramas de flujo dptimos para la
etapa de purificacién en plantas cuyas concentraciones de etanol a la salida del
fermentador corresponden a 6, 5, 4 y 3% peso. En cambio, para el proceso continuo que
incorpora el hibrido fermentacién-pervaporacion hidrofébica (Caso B) se obtuvo
solamente el diagrama de flujo dptimo, sin la columna beer, y solamente para el caso de
la materia prima sin contaminar. En ambos casos, la variable de optimizacién utilizada

fue la fraccidon molar de etanol en la corriente de destilado de la columna principal.

4.3. Caso A: Evaluacion de la influencia de la materia prima en
la produccion de bioetanol

4.3.1. Descripcion del proceso

La influencia de la concentracidn final de etanol obtenida en la etapa de fermentacién
en el costo de la etapa de purificacion se evalud a través de la optimizacién de un
proceso hibrido que consiste en una columna beer, una columna principal y una unidad
de pervaporacion hidrofilica. Por simplicidad, se supone que la corriente que proviene
del fermentador es una solucion binaria de etanol-agua. Esta simplificacion es valida
siempre que los modelos termodindmicos adoptados para modelar el equilibrio liquido-
vapor en las columnas de destilacion capturen la presencia de azedtropos y pinch

tangenciales, dado que éstos influencian tanto en la eleccion de un destilado factible
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como en la estimacién de la demanda de energia del proceso. En cuanto al alcance, si
bien este supuesto no puede aplicarse en un disefo detallado del proceso real, debe
tenerse en cuenta que el objetivo aqui es realizar una primera estimacién de los pros y
contras del proceso estudiado en particular. La Figura 4.2 muestra una representacion

esquematica del proceso.

D2, Xp2
~ ]

( ‘ RI XR
nr 4 71 1 T
Dy, o1

S— L 4
Px p- /

FermentadorBatch | | | | [T PV Hidrofilica

F, g Columna Beer N

Columna|Principal

W; (Solidos + H,0) Wa, Xw2

Figura 4.2. Representacion esquematica del proceso estudiado en el Caso A.

La capacidad de produccién de la planta se establecié en 24 millones de litros de
bioetanol al afio, con una disponibilidad de 8.000 horas al ano. El tiempo de residencia
utilizado para la etapa de fermentacion fue de 68 horas. Mientras que la primera
columna (columna beer) separa los productos de la fermentacién batch en un fondo de
columna que contiene los sélidos y gran parte del agua, y un destilado compuesto por
etanol y agua; la columna de destilacidon principal produce una corriente de fondo
compuesta casi en su totalidad por agua (< 0,2% en peso de etanol) y una corriente de
destilado, con una composicidon cercana a la del azeétropo binario. Esta corriente de
destilado se purifica aun mas en el sector de pervaporacion hidrofilica para lograr una
corriente de retenido de alta pureza (> 99,8% peso de etanol) y una corriente de

permeado que se recicla a la columna principal.
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4.3.2. Generacion de los diagramas de flujo alternativos

El balance de masa global de la planta puede calcularse a partir de los valores
establecidos de la fraccion molar del retenido (xg = 0,995), la fraccién molar de etanol en
el fondo de la columna principal (xw2 = 0,0079), y el valor correspondiente al fondo de la

columna beer (0% etanol).

A partir de un analisis de los grados de libertad se determina que sélo uno de ellos
permanece sin especificar, y se selecciona la composicién de la alimentacion a la unidad
de membrana, que a su vez es la composicion del destilado de la columna principal,
como variable de optimizacidon; es decir xp,. Los valores de la fraccién molar
seleccionados para esta corriente de destilado, cuya composicidén es siempre cercana a

la del azedtropo etanol-agua (xgton = 0,895), fueron: 0,7; 0,75; 0,8; 0,85 y 0,865.

Con el fin de evaluar la influencia de la contaminacién del maiz en el proceso de
produccién de bioetanol, se obtuvieron los diagramas de flujo éptimos para la etapa de
purificacién, correspondientes a concentraciones de salida del fermentador de 6, 5, 4 y

3% en peso de etanol es decir: = 0,02435; 0,02016; 0,01603; 0,01195;

XFEtoH

respectivamente.

Para el calculo del volumen del sector de fermentacion de las plantas correspondientes a
las diferentes concentraciones de etanol, se utilizaron los resultados presentados en la
seccion 3.2.2. A partir de estos datos, se estimd el rendimiento de la materia prima, es
decir la masa de etanol obtenida por cada unidad de masa del maiz. Estos resultados se

muestran en la tabla 4.1.

Etanol en F (%) kg EtOH/kg Maiz
6 0,333
5 0,277
4 0,222
3 0,166

Tabla 4.1. Rendimiento en etanol del maiz correspondiente a cada concentracién de salida de la etapa de
fermentacion.
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4.3.3. Diseiio del proceso

Un disefo cuasi-6ptimo de la planta total se puede obtener mediante la descomposicidn
de la planta en la columna beer, y el proceso hibrido destilacion-pervaporacion. Hoch y
Espinosa [9] demostraron que es posible operar la columna beer en un punto cercano al
de su minima demanda de energia. Por otra parte, Bausa y Marquardt [11] y Sosa y
Espinosa [12] establecieron un procedimiento para optimizar la separacion de soluciones
binarias azeotrdpicas mediante un proceso hibrido destilacién/pervaporacién. En este

caso, la variable de optimizaciéon es la composicidn de destilado de la columna principal.

El procedimiento de optimizacidn que se aplica aqui utiliza modelos conceptuales y
modelos rigurosos para el disefo y la simulacion, respectivamente, de cada operacién
unitaria comprendida en el proceso hibrido. Mientras que los modelos conceptuales
para las columnas de destilacidn se basan en la teoria de “pinch” [13], la cual conduce
primero al cdlculo de la minima demanda de energia y luego, a través del método de
McCabe-Thiele, a la estimacidon del nUmero de etapas; la etapa de pervaporacion se
evalué mediante la integracion del balance de masa unidimensional de la unidad de
pervaporacion. La transferencia de masa a través de la membrana se evalud a partir del
modelo propuesto por Vier [14] y Bausa y Marquardt [11] para la membrana polimérica
MOL 1140 (GFT, Alemania) de poli(vinil-alcohol)/poli(acrilonitrilo) (PVA/PAN). Sin
embargo, la integracion del modelo se realizé teniendo en cuenta la fuerza impulsora
maxima (es decir, cuando no hay caida de temperatura del liquido) en cada elemento de
volumen, para obtener la minima area de membrana necesaria para la separacion
requerida [11]. El drea real de membrana se aproximé multiplicando el area minima por
un factor fijo de 1,25 y, en todos los casos, los resultados del modelo conceptual se
refinaron a través del uso de simulaciones rigurosas con la ayuda de Aspen +. Para el
caso de la unidad de pervaporacién, el modelo se programé en Aspen+ Custom Modeler

gue luego se incorpord como operacion unitaria en Aspen+.

Para un valor dado de la variable de optimizacidn, los valores éptimos de las variables de
operacion y disefio de cada operacion unitaria se obtuvieron aplicando la siguiente

secuencia de célculo, sin necesidad de iterar:
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i) Columna beer,
ii) Unidad de membrana,
iii) Operaciéon de mezcla,
iv) Columna principal.

Los pasos ii), iii) y iv) se repitieron para los diferentes valores de xt, hasta que se
encontré el valor del éptimo. En todos los casos, los disefios obtenidos para cada
operacion unitaria a partir de los modelos conceptuales fueron refinados por simulacién

rigurosa en Aspen+.

A continuacion se detalla el procedimiento seguido para el disefio de los diferentes

equipos.

4.3.3.1. Columna Beer

La corriente de vapor que abandona esta columna captura casi todo el etanol y los
componentes en trazas producidos durante la etapa de fermentacién. La demanda
minima de energia de este proceso (es decir, la relacién minima de reboiling) se calcula a
través de la regla de brazo de palanca estableciendo al producto de fondo como agua de
alta pureza y la composicién de la corriente de vapor xp;, como la de un vapor en
equilibrio con la vinaza. En otras palabras, se considera un pinch en la parte superior de

la columna, y son necesarios los siguientes pasos para obtener un disefio factible:

i) Determinar la separacién maxima fisicamente posible y la demanda minima

de energia (S_. ) mediante la aplicacion de la teoria de pinch. Para ello, se

min

realiza un cdlculo de equilibrio utilizando el programa de disefio conceptual

DISTIL [15];
ii) Calcular la relacién de reboiler como s=1.2s ;.
iii) Establecer un valor para el nimero de etapas NQZZ;?' ;
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iv) Simular primero una columna de agotamiento con reboiler y luego
reemplazarlo por vapor de agua, teniendo en cuenta la potencia de
calefaccién del reboiler y el calor latente de condensacién del vapor de agua.

Esta tarea se realizé en el entorno de simulacién Aspen +.

Como se supone que la corriente de vapor que abandona la columna de extraccion esta
en equilibrio con la vinaza, se requiere un numero infinito de etapas para llevar a cabo la

separacion. Tedricamente, S_.. representa la demanda minima de energia para la cual se

n

obtiene agua pura en el fondo de columna y una composicién pinch en el destilado.

Cuando la relacion de reboiler es mayor a s, la regiéon pinch se movera de la parte

superior a la parte inferior y, por lo tanto, el producto en la parte inferior de la columna
se mantendrad como agua pura. Sin embargo, la cantidad de agua presente en el
destilado aumentard, disminuyendo asi la capacidad de separacién de la columna beer.

Por otro lado, para relaciones de reboiler menores a S_. , el pinch se encontrara todavia

min /
en la parte superior la columna pero se perdera algo del alcohol en el producto de
fondo. La Figura 4.3 muestra esquematicamente cémo los productos de una columna
con un numero infinito de etapas se mueven a lo largo de la linea de balance de masa,

cuando la relacidon de reboiler real toma valores mayores o menores a la "minima".

Teniendo en cuenta estos conceptos, es preferible que la columna beer trabaje con una
relacion de reboiling lo mas cercana posible a la minima por dos razones: primero,
porque la demanda de energia del proceso se aproxima a su valor minimo y segundo,

porque la cantidad de agua extraida de la vinaza tiende a su valor maximo.

La Tabla 4.2 muestra las principales variables de operacion y disefio de la columna beer
junto con el valor minimo de la relacién de reboiler s_. , que se calcula a través de la

ecuacién (4.1). El dimensionamiento de las columnas (i.e., didmetro) se realiza en

Aspen+.

_ (xw — Xpor wing)
Smin = - (4-1)
(xw —y HOT WINE)
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y*HOTWINE

XHOT WINE

\ s< Smin

Xw

Figure 4.3. Influencia de la relacidn de reboiler en los productos de una columna con un ndmero infinito
de etapas. Xyorwine: cOmMposicion de la vinaza, xy: composicion del producto de fondo, y* o1 wine:

composicion del vapor en equilibrio con la vinaza.

% Etanol en F  Altura [m] Didmetro [m] Xp1 Smin  Queb [KW]
6 12 1,219 0,2054 10,1345 3337
5 12 1,219 0,1793 0,1267 3831
4 12 1,372 0,1506 0,1191 4564
3 12 1,524 0,1188 0,1118 5777

Tabla 4.2. Variables de disefio y operacidn de la columna beer con 20 etapas para las distintas
concentraciones de salida del fermentador.

De los valores obtenidos a partir de la simulacién rigurosa se deduce que la potencia de
calefaccién en el hervidor y por tanto el caudal de vapor de agua necesario se

incrementa a medida que la vinaza disminuye su contenido de etanol.

4.3.3.2. Pervaporacion

Para el disefio de etapa de pervaporacion se utilizé el modelo de transferencia de masa
propuesto por Vier [14] para la membrana MOL 1140 (GFT, Alemania). El modelo
conceptual de la unidad de pervaporacion se implementd en el entorno Delphi [16] para
determinar el drea minima de membrana a 902C y 2,026 kPa. Los conceptos utilizados

para el desarrollo del modelo conceptual son idénticos a los expuestos en la seccién
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2.2.3.1 y no se repiten aqui. Las ecuaciones del modelo para la transferencia de masa a

través de la membrana [14] se detallan a continuacion:

0
me E.i/1 1
I = gy (le”%(r_o‘?)) (1 = ) (42
m3 Eqp (1 1 "2
po = e | Moxe + (- 7) (el = 0p) " (e =) (03

Donde el componente 1 es el etanol y el componente 2 el agua y, ademas,

_ yipp
L
~ imol .
yi = W (4.5)

Mientras que los pardmetros necesarios para el calculo de las presiones de vapor p? y
los coeficientes de actividad de Wilson y; se obtuvieron de la base de datos incorporada
en Aspen+, los pardmetros incluidos en las ecuaciones (4.2) y (4.3) se detallan en la tabla

4.3.

La Figura 4.4 muestra la composicion del permeado (pervaporacion) y la composicion de
vapor (destilacidon) en funcidn de la fraccion molar de agua. Observando esta figura,
resulta evidente que el uso de la pervaporacién permite superar la composicion
azeotrdpica y por lo tanto, el proceso hibrido de destilacion con pervaporacion

hidrofilica es apropiado para obtener etanol de alta pureza.

El modelo también fue simulado en Aspen+ como una operacién unitaria provista por el
usuario. Para ello, el modelo de pervaporacién previamente implementado en Delphi se
desarrollé en Aspen+ Custom Modeler y luego fue exportado a Aspen+. La Tabla 4.4
muestra los caudales y composiciones molares del destilado de la columna principal y el
permeado conjuntamente con el darea de membrana necesaria para la separaciéon de

cada una de las alternativas analizadas.
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Parametro Etanol (1) Agua (2)
Ci - 0,0011
(ot - 0,0686
N; 3,8393 0,0876
Ei/R [K] 6.064 5.888
To [K] 363,15 363,15
m? [kg/(m? h)] 0,0429 5,253
M; [kg/kmol] 46 18

Tabla 4.3. Valores de los parametros utilizados por el modelo de la membrana MOL 1140 (GFT, Alemania)

[14].

1.0
0.8 - \ ]
Pervaporation
0.6
S
o
=
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Distillation Azeotrope
0.2 /
J—— e @ s
0.0 L o - 1 . 1 ) . ) . ) |
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Figura 4.4. Comparacion entre la performance de separacion de la pervaporacion a 90°Cy 2,026 kPa, y la

destilacion a 101,3 kPa.

Note que los valores reportados corresponden al flowsheet éptimo para las distintas
concentraciones de etanol en la vinaza. Tomando como referencia los resultados para el
caso base (6 % en peso de etanol en el fermentador) se observa que a medida que la

concentracion de etanol en la vinaza disminuye, la composicidn dptima del destilado se
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acerca a la correspondiente al azedtropo y por tanto, el drea de membrana necesaria

para la deshidratacion final disminuye.

% Etanolen F P [kmol/h] Xp D, [kmol/h] Xp2 Area [m2]
6 12,9546 0,057690 64,6596 0,800 813,00
5 10,9242 0,062828 62,6292 0,825 764,79
4 9,0090 0,069434 60,7140 0,850 714,00
3 7,9128 0,074387 59,6196 0,865 693,32

Tabla 4.4.Balance de masa y area de membrana correspondientes al disefio 6ptimo para las distintas

concentraciones de salida del fermentador.

4.3.3.3. Columna Principal

La alimentacién a la columna principal se compone de la corriente en fase vapor D; que
proviene de la columna beer, y la corriente de permeado condensado P que se recircula
desde sector de pervaporacion. Los datos de entrada al modelo conceptual son: i) la
fraccion molar y la fraccion de liquido de la corriente mixta, ii) la fraccion molar destilado
(variable de optimizacidn) vy, iii) la fraccién molar de la corriente de fondo rica en agua.

Por simplicidad, se considera que la columna tiene un sélo punto de alimentacién.

El disefio de la columna se llevd a cabo haciendo uso del modelado conceptual en DISTIL,
gue para la determinacion de la minima demanda de energia de una dada separacién
considera la posible ocurrencia tanto de puntos de pinch en la alimentaciéon como de
pinch tangenciales. Los datos de salida del modelo conceptual son la relacién de reflujo
minima RR,,;,, la relacién de reflujo de operacién RRoP™aincol — 1 05 RR, . vy el
numero real de etapas ;;lg;zgol (método de McCabe-Thiele). Una vez que se obtuvo el
disefio inicial, se llevd a cabo una simulacién rigurosa en Aspen +. La tabla 4.5 presenta

las principales variables de operacién y disefio de la columna principal para los

diagramas de flujo dptimos de cada una de las alternativas analizadas.
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Qreb Qcool
% Etanolen F Xp2 Altura [m] Diametro [m] Etapas [kW] [kW]
6 0,8 7,135 1,372 17 425,7 3586
5 0,825 8,72 1,524 20 461 4078
4 0,85 13,41 1,524 23 527,3 4867
3 0,865 15,24 1,829 26 651,3 6193

Tabla 4.5. Variables de operacion y disefio de la columna principal para los diagramas de flujo 6ptimos.

En la Tabla 4.6 se presenta el balance de masa global, para la fraccion molar de destilado
6ptima, de la planta cuya vinaza contiene un 6% en peso de etanol. Se comparan
ademas las variables de operacién y disefio para la columna de destilaciéon principal
calculadas a través de DISTIL y Aspen+. Se obtuvo un disefio cuasi-optimo de la columna,
con 19 etapas de equilibrio, un didmetro de la columna de 1,372 m, una potencia de
enfriamiento en el condensador de 3.586 kW y una potencia de calefaccion en el
reboiler de 425,7 kW. Como se observa en la Tabla 4.6, los valores obtenidos luego de la

simulacién rigurosa no varian mucho de los obtenidos mediante el modelado

conceptual.
Balance de masa global
xllglain(:ol Xpy Xy

Etanol 0,17899 0,80000 0,0001

Agua 0,82102 0,20000 0,9999

Fraccién liquida 0,04462 1,00000 1,0000

Variables de operacién y disefio
RRpin RROPMAIMCOL Plato de alimentacion  Nipinco!

DISTIL 3,717 3,90 9 19
Aspen+ 4,10 9 19

Tabla 4.6. Balance de masa global y variables de operacidn y disefio de la columna principal. La salida del

fermentador contiene un 6% en peso de etanol.
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4.3.4. Modelo de costos

Para evaluar los costos se utilizaron datos publicados por Kwiatkowski et al. [2] y Hoch y
Espinosa [9]. La primera contribuciéon contiene informacidn pertinente obtenida de
productores de etanol, proveedores de tecnologia, fabricantes de equipos e ingenieros
gue trabajan en la industria; y esta enfocada en la evaluacidon de la producciéon de
bioetanol a partir del maiz. La segunda, proporciona datos para el proceso de
purificacion mediante tecnologias hibridas como destilacion seguida de destilacién
extractiva y destilacién seguida de pervaporacion con membranas hidrofilicas. Los costos
de inversion se ajustaron utilizando el factor de escalado equipo/costo CEPCI/400
(Chemical Engineering Plant Cost Index), actualizado al afio 2011. En la tabla 4.7 se
resumen los costos de inversion de los sectores correspondientes a las etapas previas al
proceso de separacion y purificacion. El “CEPCI ratio” presentado en la tabla representa
la razén del valor correspondiente al afio en el que se evaltan los costos y aquel para el
gue los datos fueron publicados. Este es el factor con el cual se afectan entonces los
costos. El calculo de los costos del proceso de separacion y purificacidn se detalla en el

Apéndice B.

i CEPCI
Sector C"™[USS] Fuente .

ratio

Procesamiento de 34 -10° 2] 1.25
granos

Sacarificacion 5,3-10° 2] 1,25

Fermentacion 10,5 - 10° [2] 1,25

Produccién DDGS 4,1-10° [9] 1,12

Tabla 4.7. Costos de inversion utilizados para la evaluacién econdmica de los sectores previos a la etapa

de separacioén y purificacion.

A continuacidn se explican una serie de consideraciones y factores que se utilizaron para

adecuar los costos de referencia al estudio desarrollado en esta tesis.
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Costos de inversion. La base para el cdlculo de los costos de inversidon de las etapas de
procesamiento de granos, sacarificaciéon y fermentacién de obtuvieron de Kwiatkowski
et al. [2]. Debido a que esta publicacién se desarrollé para una planta con una capacidad
de produccién de 150 millones de litros de etanol por ano, para obtener un caso base
acorde a la produccidn establecida en este estudio (24 millones de litros por afo), se

utilizé un factor de conversién que relaciona las capacidades de ambas plantas:

24

0,6
ﬁ) - Czy™ - CEPCI_RATIO (4.6)

inv __
CCaso base - (

A su vez, como a medida que se usa material mas contaminado serd necesario procesar
mas cantidad del mismo para mantener el nivel de produccion, para calcular los costos
de inversiéon de los sectores de procesamiento de granos y sacarificacién de cada
alternativa analizada, el costo base obtenido a partir de la ecuacién (4.6) se multiplica
por un factor que relaciona la cantidad anual de maiz procesada en cada alternativa
(tn/afio) con la cantidad de maiz correspondiente al caso base (ver Tabla 4.1). Es decir,

para la alternativa #:

0,6
, Mo ai ; -
inv _ maiz,Alternativa # inv
Caiternativa # = < > * Ccaso base (4.7)

Minaiz,caso base
En el caso de los costos de inversion del sector de fermentacion, se utilizdé el volumen

necesario calculado en vez de la cantidad de maiz.

Los costos de inversidon de la etapa de produccion de DDGS se afectan por un factor que
tiene en cuenta la mayor cantidad de agua presente a la salida del fermentador (6, 5, 4 y
3wt.% EtOH), en relacién con el caso de referencia [9] (10,8 wt.% EtOH). De esta

manera:

inv CEtoH,[9]

- Ciy™ - CEPCI_RATIO (4.8)

Cat i =
t t #
ermatva ConcEtOH,Alternativa #

Note que una vez calculados los costos de inversion de cada sector se procedié en

primer término a anualizarlos considerando un tiempo de vida util del proyecto de 10
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afios y una tasa de interés del 10% para luego expresarlos en USS/litro teniendo en

cuenta la produccién anual de 24 millones de litros de bioetanol.
Costos de operacion.

i) Sector de procesamiento de granos: se calculan sobre la base de una potencia
eléctrica especifica de 0,068 kl/s/kg/h [2].

ii) Sector de sacarificacion: la base es 17.007.009,59 kl/h para la potencia de
calefaccion [2].

iii) Sector de fermentacién: se calculan tomando como base la potencia de
enfriamiento necesaria para remover el calor producido por el proceso
fermentativo (1.200 kJ/kg de etanol producido) [2].

iv) Planta de DDGS: se calculan utilizando como base el valor de 37,3 USS/ton de

DDGS presentados por Hoch y Espinosa [9]

Los costos de operacién de los sectores de sacarificacion y del procesamiento del DDGS
se afectaron por un factor que tiene en cuenta la mayor cantidad de agua presente a la
salida del fermentador (6, 5, 4 y 3wt.% EtOH), en relacién con el caso base (10,8 wt.%

EtOH). De esta manera:

op _ CEtoH,Caso base op

Caiternativa # * Ccaso base (4.9)

CEtOH,Alternativa #

Los servicios requeridos incluyen electricidad, vapor y agua de enfriamiento, para el
calculo se tomaron los valores presentados por Hoch y Espinosa [9] de 0,08 USS/kWh,

0,02396 USS/kWh y 0,00573 USS/kWh, respectivamente.

Los costos operativos se expresaron en USS/litro de bioetanol considerando una
disponibilidad anual de 8000 horas y una capacidad de 24 millones de litros de

biocombustible.

Costo de materia prima y crédito del DDGS. El precio de compra del maiz utilizado en
este estudio se tomd de los datos presentados por el Departamento de Agricultura y

Economia del Consumidor de la Universidad de Illinois (EEUU) [17].
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Teniendo en cuenta que 1 tonelada de maiz equivalen a 39,4 bushels, el valor que se
tomo para el andlisis de costos fue de 180USS/tonelada de maiz para el caso base; esto
es para el proceso con maiz libre de fumonisina (Figura 4.5). De acuerdo a la Tabla 4.1 se

requieren aproximadamente 57.000 toneladas/afio de maiz para el caso base.

Por otra parte, debido a que el precio histérico de mercado del DDGS tiende a tomar
valores casi iguales al del maiz [18] el mismo valor de 180USS/ton de DDGS fue utilizado.
En la figura 4.6 se muestran precios histéricos para DDGS en comparacién con el
promedio de los precios del maiz y de la harina de soja. La produccién de DDGS para el

caso base ronda las 19.000 toneladas/afio.

4.3.5. Resultados y discusion

Para estimar el precio maximo que se puede pagar por el maiz contaminado se siguio el

siguiente procedimiento:

i. Disefio de una planta para el caso base (6% peso de etanol, 0 ppm de
fumonisinas), con una produccion anual de 24 millones de litros,

ii. Calculo del costo de produccién para el caso base en USS/litro (i.e., 0,54
usS/litro),

iii. Disefio de una planta hipotética para el procesamiento de maiz con un
determinado nivel de contaminacién (por ejemplo: 1400 ppm de fumonisinas, 3%
peso de etanol),

iv.  Calculo del precio maximo a pagar por el maiz contaminado en U$S/litro como:

0,54 - Costos de operacién (de iii) - Costos de inversién (de iii).

Antes de presentar los resultados del estudio, centremos nuestra atencion en los costos
de produccién del caso base; esto es, del proceso que emplea maiz libre de fumonisinas.
La Figura 4.7 muestra los costos de purificacion en funcion de la composicion del
destilado de la columna principal. La composiciéon 6ptima es 0.8. Un enfoque similar

puede aplicarse para las otras composiciones de vinaza. Los costos de inversidn son de
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alrededor de 0,023 USS/I, y son casi independientes de la composicién de la vinaza; ya
qgue el aumento de la inversidon necesaria en las unidades de destilacién cuando la
concentracion de alcohol en la alimentacién disminuye, es compensado por una
disminucion en el drea de membrana necesaria para realizar la separacién. En otras
palabras, el valor 6ptimo destilado se aproxima a la composicién azeotrdpica a medida
gue la composicidén de etanol en la alimentacién del proceso disminuye con respecto al

caso base.

Los costos de operacidn, por otra parte, dependen fuertemente de la composicién de la
alimentacion. Se estimd que los costos de operacidn para alimentaciones al 6 y 3% peso
de etanol, son 0,046 USS/I y 0,070 USS/|, respectivamente. Las demandas totales de
energia en el reboiler correspondientes a estos casos fueron 3.763 kW y 6.428 kW,

respectivamente.

Es interesante resaltar en este punto que dado que en el presente estudio sdélo se
consideraron los componentes principales (etanol y agua), las dos columnas de
destilaciéon podrian haberse reemplazado por una sola columna y los resultados en
términos de la demanda de energia habrian sido idénticos. Sin embargo, se optd por
utilizar las dos columnas para posibilitar, en caso de ser necesario, tanto un disefio que
tenga en cuenta la influencia de los componentes en trazas como la aplicaciéon de
diferentes funciones de costo a cada columna. Mas aun, el éptimo global de la planta de
purificacién puede encontrarse variando paramétricamente la composicion del

destilado, evitando asi la resolucién de un costoso programa MINLP.

El costo de produccion total de 0,54 USS/I para el caso base se calcula mediante la suma
de los costos de materias primas (78,5%), inversién (23,7%) y operacion (23,7%), y
restando el crédito por la venta de coproductos (25,9 %). Asi, se puede ver que los
ingresos de la venta de los DDGS, compensan en su totalidad gastos de operacién de

toda la planta.

Las Figuras 4.8 a 4.10 resumen los resultados obtenidos para el caso base y los tres
disefios alternativos a partir de maiz con diferentes concentraciones de fumonisinas. A

partir del analisis de |a figura 4.8 se deduce que:
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e El costo de produccién esta fuertemente influenciado por el costo del maiz.

e Los costos de inversion y de operacidn, cuando se utiliza maiz contaminado como
materia prima, aumentan conforme disminuye de la concentracién final de
etanol en el fermentador.

e Los costos de inversién y operacién para el caso del maiz no contaminado son
ligeramente superiores a los del proceso con maiz contaminado. Esto se debe a
que el primero incluye la planta de DDGS.

e Crédito por venta del DDGS se obtiene solamente para el caso del maiz no
contaminado, ya que para el resto de los casos, los valores esperados de
fumonisinas en el DDGS (> 425 ppm), no permiten su uso como pienso, debido a

que superan los recomendados (Tabla 3.2).
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ethanol mole fraction in distillate

Figura 4.7. Composicion éptima del destilado en el caso base (6% en peso de etanol en la salida del
fermentador).

Los resultados mostrados en la Figura 4.9 hacen hincapié en la pérdida de la

productividad debida al uso de materia prima contaminada. La Figura 4.10 muestra
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como varia el precio maximo de la materia prima en funcién de la concentraciéon de

alcohol en el fermentador.

El precio del maiz para el caso base es de 180 USS/ton y para el resto de casos se calculd
de manera de obtener el mismo costo total de produccién que en el caso base. De esta
manera, los valores de la Figura 4.10 pueden interpretarse como el precio maximo que

podria pagarse por el grano con diferentes niveles de contaminacion.
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Figura 4.8. Costo del etanol producido vs. principales componentes de costos para las cuatro plantas
analizadas.

La medida propuesta tiene en cuenta las pérdidas de productividad debidas tanto a los
costos de operacién como a los de inversién necesarios para lograr la misma cantidad

anual de etanol (24 millones de litros por afio).
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Figura 4.9. Influencia de la concentracidon de etanol a la salida del fermentador en los costos de inversion y
operacion sin considerar la planta de DDGS.

200

175

150 -

125 | u

100 -

Max. corn price [U$S/ton]

~
ul
I

N N 1 N 1 N 1 N 1 N
2 3 4 5 6 7 8
wt. % ethanol in fermentor

50

Figura 4.10. Precio maximo admisible por tonelada de maiz vs. concentracion final de etanol en el
fermentador, para una produccién anual de 24 millones de litros de bioetanol.
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Resumiendo, el precio maximo para el maiz fuertemente contaminado (1400 ppm) es de
aproximadamente el 33% del precio correspondiente al maiz no contaminado. Una
concentracion de alrededor de 140 ppm, por otro lado, permite un precio maximo de

aproximadamente 67% de la del caso base.

4.4. Caso B: Alternativa hibrida Fermentacion-Pervaporacion

hidrofdbica

A fin de permitir el calculo del volumen del sector de la fermentacidén en este caso se
realizd una busqueda bibliografica para estimar un valor para la productividad
volumétrica del fermentador. Se adoptd el valor reportado por O'Brien y Craig [19] (7,8
kg/(m>h)) que es vélido para un valor de concentracién final de alcohol de alrededor del
6% peso. Se debe tener en cuenta que en el andlisis de la alternativa continua sélo se

considera el caso base de la produccién de bioetanol a partir de maiz no contaminado.

Para evaluar la performance de la membrana de pervaporacion hidrofdbica acoplada al
fermentador, se realizaron experimentos de pervaporacién a 309C y un nivel de vacio
menor a 3 mbar con la membrana comercial Pervatech PDMS (Pervatech BV, Holanda).
A continuacion se presenta el procedimiento experimental utilizado y los resultados

obtenidos.

4.4.1. Experimentos de pervaporacion

Los experimentos de pervaporacion se llevaron a cabo en las instalaciones de la KU
Leuven utilizando un equipamiento a escala laboratorio (Lab Test Cell Unit, Sulzer
Chemtech) como el descrito por Dotremont et al. [20], el cual estd representado

esquematicamente en la Figura 4.11.
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La alimentacion se calentd en un tanque de acero inoxidable de 3 litros y se mantuvo a
temperatura constante de 30°C. La alimentacion se hizo circular sobre la membrana
utilizando una bomba centrifuga con un caudal 250 I/h, el cual asegura un flujo
turbulento [21]. El permeado se recogid en una trampa de vidrio enfriada con nitrégeno
liquido contenido en un vaso Dewar. El nivel de vacio en la trampa de vidrio se mantuvo
debajo de los 3 mbar mediante una bomba de vacio de dos etapas. El area total de

membrana en contacto con la alimentacion fue de 19,64 cm?.

La cantidad total de permeado, m;,;, se determind gravimétricamente usando una
balanza con una precision de 10 g y el flujo total Ji se calculé sobre la base de la

ecuacion (4.9):

m
Jeot = Al.t (4.9)

m-t

donde A,, expresa el area activa de la membrana (m?) y t representa el tiempo de

muestreo (h).
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/ stream irewration Temperature
pump control
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Vacuum
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trap
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Figura 4.11. Representacion esquematica del equipamiento de pervaporacion utilizado [22].
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La cuantificacidon de etanol en las muestras de permeado se realizd6 por HPLC con una
columna HPX-87H Aminex de BioRad. La temperatura de la columna se fijé en 602C y se
utilizé como fase movil una solucién 0,005 M de acido sulfurico (caudal 0,6 ml/min). Se

utilizaron detectores DAD y RID.

Las figuras 4.12 y 4.13 muestran el flujo de etanol y el flujo global permeado frente a la
concentracion de etanol en el retenido. Para un nivel de alcohol de 6% peso en la
alimentacion, el flujo total fue de 0,9 kg/(mzh) y el valor de selectividad () de 5. Estos
son los valores que utilizan para seleccionar el tamafo de la unidad de membrana
mediante el cociente entre el caudal de etanol que alimenta al sector de purificacion

(i.e., 24 millones de litros 0 2368.65 kg/h) y el flujo de alcohol [kg/(m? h)].

300
250 -
200
150

100

Ethanol flux [g/(m’h)]

y = 36.735x-3.0144
50 b R’ =0.997

Feed composition (wt.% ethanol)

Figura 4.12. Flujo de etanol en el permeado en funcion de la composicidn de la alimentacion para la

membrana Pervatech PDMS.

Note que para el caso de la membrana hidrofébica el permeado se enriquece en etanol
con respecto a la alimentacién que proviene del fermentador. Mientras que el

permeado es primero condensado y calentado luego hasta su punto de burbuja para ser
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alimentado al sector de purificacidn, el retenido se recircula al fermentador. Dado que el
producto deseado es un permeado rico en alcohol, la condicién limite de minima area de
membrana se establece imaginando un proceso en el cual la corriente de reciclo entre el
fermentador y la unidad de membrana es infinita; en este caso tanto la concentracion
como la temperatura reinante en el fermentador coincidirad con la del retenido a lo largo
de toda la membrana. En otras palabras, el flujo y la selectividad correspondientes a la
concentracién y temperatura del fermentador (6 % de alcohol, 30 °C, 3 mbar) servirdn

para establecer el &rea minima de membrana, como se expresé arriba.
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Figura 4.13. Flujo total permeado en funcidn de la composicion de la alimentacion para la membrana

Pervatech PDMS.

4.4.2. Diseio de la planta

La planta (24 millones de litros de etanol al afo) se disefia para un valor de

productividad volumétrica del fermentador de 7,8 kg/(m3h) y una concentracién de
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etanol a la salida del mismo del 6% en peso. A partir de los datos obtenidos en la seccion
4.4.1. se calculd6 que el area de membrana hidrofébica necesaria fue de
aproximadamente 11.000 m% La composicion del permeado, que constituye Ia
alimentacion a la etapa hibrida de purificacion (columna principal + pervaporacion
hidrofilica), presenta un 24% en peso de etanol. La Tabla 4.8 muestra tanto el area
minima necesaria para la separacion como el punto de burbuja y la entalpia de
condensacién del permeado. A partir de estos datos es posible estimar tanto los costos
de operacién como los de inversion del sector de membrana. El elevado valor de la
potencia de condensacidn se explica al considerar el elevado caudal (9760 kg/h) que

ingresa al sector de purificacion.

Flujo [g/(m? h)] 926,088
Etanol en permeado [wt. %] 24,27
Caudal de etanol [kg/h] (balance de masa global) 2368,65
Caudal de agua [kg/h] 7390,3
Caudal total [kg/h] 9759,58
Area minima de membrana [m?] 10.539
Punto de burbuja [°C] -19,02
Entalpia de condensacién [kl/kmol] 47.410
Potencia de Condensacion [kW] 6.080

Tabla 4.8. Variables de operacion y disefio de la etapa de pervaporacion hidrofébica (Membrana

Pervatech PDMS).

Para evaluar la etapa de purificacion y deshidratacién final se realizaron los pasos ii), iii)
y iv) de la seccion 4.3.3. hasta que se encontro el valor del éptimo global y, para este
caso, se realizo la simulacién de todo el diagrama de flujo para refinar los resultados. La

Tabla 4.9 presenta las principales variables de operacién y disefio del proceso dptimo.
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Destilacion
Qreb
Altura [m] Didmetro[m] N°de etapas [kW] Qeool [kW]
16,46 0,9144 27 1623 1526
Pervaporacion hidrofilica
P [kmol/h] xP D [kmol/h] xD Area [m?]
12,9546 0,05769 64,6596 0,8 813

Tabla 4.9. Variables de operacion y disefio de la etapa de purificacidon y deshidratacién (destilacion +

pervaporacion hidrofilica).

4.4.3. Analisis de costos

El modelo de costos utilizado es el mismo que se explica en la secciéon 4.3.4. y el

Apéndice B. Debe tenerse en cuenta, sin embargo, que ahora no existe la columna beer.

Los costos del sector de pervaporacidon hidrofdbica se calcularon tomando como base

que:

vii. El costo de inversidn para la unidad de membrana se calcula con un valor de 800
U$S/m? [23] (CEPCI ratio: 1,633).

viii.Los costos de operacidon de la unidad de pervaporacion incluyen la refrigeraciéon
necesaria para condensar el permeado y mantener vacio, el recalentamiento
entre etapas para mantener la temperatura [24] y el costo de reemplazo de las

membranas (200 U$S/m?, vida util de operacion de 3 afos [6]).

4.4.4. Resultados

La Figura 4.14 compara los componentes de los costos de produccion de la alternativa
continua con los obtenidos en la seccidn 4.3 para la alternativa convencional. Debido al
gran area de membrana requerido (aprox. 11.000 m?) conjuntamente con el elevado
costo del sistema de refrigeracién, los costos de la alternativa hibrida son

aproximadamente un 14% mayores que los de la alternativa convencional. El flujo de 0,9
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kg/(mzh) y la selectividad a = 5 de la membrana Pervatech PDMS no son suficientes para
generar una alternativa viable. Para hacer atractiva la alternativa continua, se deberia
producir un aumento del 100% en el flujo de la membrana con un valor constante para

la selectividad.

Overall A/l

DDGS Credit
0 Perva Sector /
c
8 1
& DDGS Proc. % Hybrid Fermentation plus Pervaporation
g' + v777] State of the art Technology
8 Purification %
7 F
8 Fermentation %
£ £
©
s Starch to Sugar %

Grain Proc. %

Corn A
T —f T T
-0.2 -0.1 0.0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6

ethanol cost [U$S/I]

Figura 4.14. Desglose de los costos de produccién de bioetanol para el proceso convencional y el proceso
continuo utilizando la membrana Pervatech PDMS.

4.5. Conclusiones

En este Capitulo, se propone una metodologia basada en el disefio para estimar los
costos totales de inversidon y operacién de las instalaciones de produccidn de bioetanol a
partir de maiz. La metodologia propuesta recurre a datos de costos de plantas de etanol,
a un conjunto minimo de experimentos y al modelado conceptual de algunas de las

operaciones unitarias involucradas en la etapa de purificacion. EIl método propuesto en
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esta tesis es facilmente aplicable por los profesionales de la industria dado que recurre
al modelado conceptual de procesos, el cual requiere de una carga computacional

pequefia en comparacion con la correspondiente a la programacién MINLP.

Debe resaltarse que el enfoque propuesto enfatiza que el precio de la materia prima
contaminada debiera considerar tanto las ineficiencias en los costos operativos como en

los de inversion.

Ademas de los aportes metodolégicos mencionados, se obtuvieron estimaciones de los
precios maximos factibles para granos con diferente nivel de fumonisinas. Los precios
maximos por tonelada de materia prima fuertemente contaminados pueden alcanzar

valores tan bajos como 30% de la del maiz no contaminado.

Se evalué también la viabilidad de una alternativa hibrida fermentacién-pervaporacion
hidrofébica. Teniendo en cuenta el flujo y la selectividad de la membrana de PDMS
comercial testeada, se debe esperar un aumento de 100% en el flujo de la membrana
con un valor constante para la selectividad para hacer atractiva esta alternativa para el

proceso continuo.
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APENDICE B. Evaluacion de costos

Los costos presentados en este apéndice fueron tomados del trabajo publicado por

Hoch y Espinosa [9].
Los costos de inversidn se anualizaron utilizando la expresion:

i(i + 1)

Donde an es la anualidad, i la tasa de interés e Y el tiempo de vida en afios (Y = 10). La

planta opera 8.000 h/afio.

I. Sector de pervaporacion hidrofilica

Costos de inversion. El costo de adquisicion de los equipos de membrana se

expresa como una funcion lineal del area requerida.

CHY = 7,63 Coemb (B.2)
donde
Crnemb = Omemp " 4 (B.3)
con Smemp = 400 $/m?
Asi:
CHY =3052-A (B.4)
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Costos de operacidn. El costo de operacién del sector pervaporacién (Cob

incluye la refrigeracion para condensar el permeado y mantener vacio (C.p01), €l
recalentamiento de la coriente de retenido entre las etapas para mantener el nivel de

temperatura (C,q;), y €l costo de reposicion de membranas (Cr.ep;).

ng = Ceoor + Cear + Crepr (B.5)
donde
Ceoot = Bcool * Qcool (B.6)
m
Ceal = Osteam 2 Qstages (B.7)
i=1

an - Spemp * A

_ B.8
repl 8000 (B-8)

Donde 6,401 Y Osteam SON los costos de refrigerante y vapor en USS/kWh, y 8,emp €5 €l
costo de la membrana en U$S/m”. Qgo01 Y Qstages SON los requisitos de calor en kW en el

condensador de la corriente de permeado, y entre los médulos, respectivamente.

Il. Sector de destilacion

Las expresiones de costos se obtienen a partir de los datos de Ulrich y Vasudevan [25] a

menos que se indique lo contrario.
Costos de Inversion.

a) Carcasa
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d
Cshen = Csahe%z “Fgy - fq (B.9)

ad . . .

Donde C;,,.; se refiere al precio de compra de la carcasa en USS, Fg), es el denominado

factor de modulo bésico (“bare module factor”) y f, es un factor de contingencia y
. adq .

aranceles el cual tiene un valor de 1,534. C,.;; Y Fgy se calculan por medio de las

ecuaciones (B.10) y (B.11).

adq _ 0,87 . 11,23
Copenn = 1.780 - L D (B.10)

Fgy = 1,7133 FpF); + 2,5867 (B.11)

Aqui, Ly D son la altura y diametro de la columna en metros y Fp y F); son factores de
presion y material, con valores de 1 (para presiones menores a 5 barg) y 2,4 (para acero

inoxidable 304), respectivamente.
b) Etapas
Cadq

Cstages = stages FBM,etapa Nstagesfq fNST (B-]-Z)

donde C¢ etapq Se refiere al precio de compra de una etapa en USS, Fpy etapq €5 el factor
de moédulo basico con un valor de 2,2, Ny ge5 €5 €l nimero de etapas de destilacion, f,
es un factor de contingencia y aranceles el cual tiene un valor de 1,534 y fysr €s un
factor de correccion por numero insuficiente de etapas, que es igual a 1 cuando el

numero de etapas es menor a 20. C¢ ¢tqpq S€ calcula por medio de la ecuacion (B.13).

CA = 464,16 D22146 (B.13)

stages

donde D es el didametro de la columna.
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c) Intercambiadores de calor

Cur = f; Cha? (1,3077 Fp Fy + 1,6923) (B.14)

donde ngq es el precio de adquisicion en USS, con valores diferentes para el
condensador y el reboiler, f, es el factor de contingencia y aranceles el cual tiene un
valor de 1,534, Fp y F); son factores de presién y material, con valores de 1 (para
presiones menores a 5 barg) y 2,4 (para acero inoxidable 304), respectivamente. ngq se
calcula por medio de la ecuacién (B.15), para intercambiadores de calor de cabezal

flotante (condensadores) con areas de intercambio de calor entre 10 y 1.000 m?. Note

gue no se agrega la correlacion para el hervidor dado que las columnas utilizan vapor

vivo.
Co%9 = 450 A" (B.15)
Costos de operacion.
Cop = Ccona + Crep (B.16)
Q
Ccond = 5CW A;:l:, (B.17)
Crep = 6steamQreb (B.18)

donde 6.y /ATcy, es 0.00573 USS/kWh, 8gieqm €S el costo del vapor en USS/kWh
(0,02396) v Qcona Y Qrep son las potencias del condensador y “reboiler” en kW,

respectivamente. Para relacionar la potencia de calefaccidon necesaria en el fondo de la
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columna (por simplicidad se emplea el subindice “reb”) con el caudal del vapor vivo se

utiliza una entalpia de vaporizacién AH,,q, de 39.560 kJ/kmol.

Costos totales anualizados.

=an. : + . .
Cror c"™ + 8000.C°? (B 19)
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Bioetanol de maiz contaminado.

Parte Il

5.1. Introduccion

Presello et al. [1] reportaron valores dentro del rango de 5,2 a 154,4 ppm de
fumonisinas para la contaminacidon natural de maiz en Argentina. De acuerdo a los
resultados obtenidos en los Capitulos 3 y 4, para una concentracion inicial de
fumonisinas de 140 ppm, los indicadores de fermentacién no son afectados en mas del
15% y los precios del maiz son ligeramente inferiores (un 30% aproximadamente) a los
del maiz sano. Sin embargo, los costos de inversidon y de operacion aumentaran debido a
la disminucion de la concentracion final de etanol en el fermentador. A pesar de lo
expuesto hasta aqui, es necesario que se mencione que las fumonisinas pueden inhibir
el crecimiento de las levaduras estando presentes en el medio de cultivo en valores tan

bajos como 10 ppm [2].
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En este Capitulo, se profundiza el estudio de las fermentaciones obtenidas utilizando

maiz cuya concentracion de fumonisinas se encuentra en el rango de 0 a 152 ppm.

Como se ha mencionado anteriormente, por cada 100 kg de maiz se obtienen
aproximadamente 30 kg de DDGS, en los cuales se concentra un ~85% del contenido
inicial de fumonisinas [3]. De acuerdo a estos datos, en la figura 5.1 se muestran los
valores esperados de fumonisinas en el DDGS obtenido de un proceso que utiliza maiz

contaminado en el rango de 0 a 152 ppm como materia prima.

0 T T T T T T T 1
0 20 40 60 80 100 120 140 160

Concentracion inicial de fumonisinas en maiz [ppm]

Concentracion estimada de fumonisinas
en el DDGS [ppm]
N
o
o

Figura 5.1. Concentracion de fumonisinas esperada en el DDGS vs. concentracion inicial en la materia

prima.

Como se puede apreciar en la figura, cuando la materia prima contiene ~35 ppm de la
micotoxina, el DDGS obtenido tendra ~100 ppm, superando los valores recomendados
(Tabla 3.2). Sin embargo, debe tenerse en cuenta que el DDGS nunca es suministrado
puro como pienso sino fraccionado con otros materiales que complementan la calidad
nutricional del alimento para ganado. De esta manera, existe un margen para el nivel de

contaminacion que dependera del nivel de mezcla utilizado.
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Teniendo en cuenta estos factores, el DDGS obtenido utilizando materia prima con
niveles de fumonisinas dentro del rango 0-152ppm si tendrd un valor potencial de
mercado y, a pesar de que los costos de inversion y operacién seran ligeramente
mayores al incluir en el proceso a la planta de DDGS, el crédito obtenido de la venta de

este coproducto puede mejorar la economicidad global del proceso.

Por otra parte, en el Capitulo 4 se realizd la simplificacion de que la salida del
fermentador era una solucidn etanol-agua. Si bien esta simplificacidon es adecuada para
el analisis preliminar realizado, en el proceso real la presencia de sélidos, células de
levadura y coproductos de fermentacion, modificaran las variables tanto técnicas como
econdmicas del proceso de separacion y purificaciéon. Por lo tanto, ademds de los
indicadores de fermentacién dentro del rango acotado de contaminacién de la materia
prima, se investigan en este Capitulo los coproductos de fermentacion que se forman
durante la fermentacién y su correspondiente concentracién final en el caldo
fermentado. Este es un aspecto que merece evaluacion, ya que la presencia de estos
compuestos puede influir en la performance del proceso de pervaporacién hidrofébica.
La interaccidn entre los coproductos y la membrana puede mejorar o empeorar el flujo y
la composiciéon del permeado, o incluso deteriorar la membrana irreversiblemente,

aspectos éstos que seran tratados en el Capitulo 6.

Debe considerarse ademas, que seria imposible operar la etapa de fermentacién de
modo continuo, con extraccion del producto por pervaporacion, si se utiliza el medio de
cultivo heterogéneo que se obtiene al aplicar el proceso de molienda en seco para la
produccién de bioetanol de maiz. Esto se debe a que en las fermentaciones continuas,
una fraccion de las células de levadura y del agua del proceso son reutilizadas, siendo
éste uno de los aspectos que ayudan a que se la considere mas conveniente. La
presencia de sdélidos con los cuales se mezclan las células, hace imposible operar en
continuo sin un aumento paulatino de sdlidos en el fermentador (sélidos mas células
recirculadas + solidos del medio de cultivo fresco). De esta manera, se propone una
nueva configuracién para el proceso de molienda en seco, en donde los sélidos se
eliminan de la mezcla hidrolizada de maiz y agua, luego de terminada la ultima etapa del

tratamiento de hidrélisis enzimatica y previo a la esterilizacion del medio de cultivo. Los
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sélidos se envian a la planta de DDGS, donde se mezcla con la fraccion de células de
levadura no recirculadas (“cell bleeding”) proveniente del fermentador operado en
modo continuo. Para evaluar la influencia de la presencia de sélidos en el medio de
fermentacion, se comparan resultados de experimentos de fermentacién con y sin

solidos en el medio de cultivo.

Finalmente, para la operacion en continuo del proceso hibrido fermentacion-
pervaporacién hidrofdbica es indispensable conocer la concentracion de etanol a la cual
la levadura S. cerevisiae comienza a experimentar la inhibicién por producto. Por lo que
se presentan resultados obtenidos de experiencias de inhibicion por etanol realizadas a

partir de maiz sin contaminar.

A continuacién, y a modo de introduccidn, se presentan algunos aspectos importantes

inherentes al proceso fermentativo continuo.

5.1.1. Curva de crecimiento y produccion de etanol

Para comprender cémo el nivel de alcohol en el fermentador inhibe la produccién de
etanol de las levaduras, se requiere hacer un analisis del metabolismo y del crecimiento
de la levadura. A continuacién se resumen las caracteristicas mas relevantes de los

patrones de crecimiento de las levaduras tipicas en plantas productoras de bioetanol [2].

La Figura 5.2. ilustra las fases de crecimiento de las levaduras tipicas durante la
fermentacion. La primera fase es la denominada fase de latencia o fase lag; en esta fase
la levadura se adapta al medio y, por lo tanto, hay poco o ningun crecimiento del
microorganismo. Generalmente, este periodo suele durar de 4 a 12 horas y la

produccion de etanol es nula o minima.

La segunda fase es la mas importante en las fermentaciones alcohdlicas ya que casi todo
el etanol se produce en la misma, y es la denominada fase de crecimiento exponencial.
Cuando las levaduras se encuentran en la fase reproductiva, producen alcohol 30 veces

mas rapido que cuando no se estan reproduciendo. El tiempo en el que la levadura
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permanece en esta fase esta acotado por los factores de nutricidn presentes en el
fermentador y es la causa por la cual la cantidad de alcohol producida durante la

fermentacion es limitada.

Una vez alcanzada la fase estacionaria (tercera fase), la tasa de crecimiento disminuye
debido al agotamiento de los nutrientes y/o a la acumulacion de etanol en el medio. La
biomasa aumenta sélo gradualmente o permanece constante, aunque la concentraciéon
de las células puede cambiar ya que debido a la lisis celular se liberan nuevos sustratos
que pueden servir como fuente de energia para el crecimiento lento de las células

supervivientes.

Lag Exponential Stationary

o0 phase™ ~Tgrowth phase™ ~ phase
E Total
8 160 - cell count
7]
c
2
= 120 Viable
E cell count
5
= gp J Adaptation
m
= to mash
(=R
(o] Il
2 40 4 Maximum Decline
o rowth hase
S g p

10 4

12 24 36 48 60 72

Time (hours)

Figura 5.2. Curva de crecimiento tipica de las levaduras en plantas productoras de bioetanol [2].

Finalmente, en la cuarta fase, de muerte celular, la levadura se queda sin fuentes de

carbono y nutrientes y muere.
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5.1.2. Fermentacion continua

La ventaja intrinseca de la fermentacidn continua, es que mantiene a la levadura en la
fase de crecimiento exponencial, donde existen las condiciones dptimas para [4, 5, 6, 7,

8]:

e la producciéon maxima de etanol,

e la productividad continua a largo plazo,

e una mayor productividad volumétrica,

e lareduccidn de los costos de mano de obra,

e la reducciéon del tiempo de inactividad del fermentador por limpieza, llenado y
esterilizacion,

e un control del proceso mas simple, y

e unos costos de inversidon menores, ya que se requieren fermentadores mas

pequeiios para una misma produccién.

En cuanto a la operacion, la caracteristica mas atractiva de la fermentacién continua es
gue los fermentadores se pueden operar por periodos muy largos sin interrupcion [9].
Comunmente, estos sistemas se utilizan ininterrumpidamente durante doce meses y
solo se limpian durante la parada de la planta. Generalmente, el proceso continuo
predomina en las plantas de procesamiento por molienda humeda, mientras que las
plantas que utilizan el proceso de molienda en seco utilizan la fermentacién batch. Esto
resulta légico, si se tiene en cuenta que el proceso de molienda humeda deja como

sustrato para la fermentacién un medio liquido sin sélidos.

Desde un punto de vista académico, se debe mencionar que han sido desarrollado otros
sistemas para operar la fermentacién de modo continuo, por ejemplo: recirculacion
interna (floculacién de las células), fermentadores de torre, reactores de membrana,
fermentacion al vacio (con extraccién de etanol y diéxido de carbono) y reactores con
inmovilizacion de las células. Sin embargo, ninguno de ellos ha tenido demasiado éxito

en la produccién de etanol, salvo en la industria cervecera.
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A continuacidn se resume la informacion presentada por Ingledew [9] en un extenso
analisis sobre la fermentacién continua en la produccion de bioetanol, las

configuraciones mas destacadas y sus principales caracteristicas.

5.1.2.1. Fermentacion continua de una etapa

La fermentacion continua de una etapa es la configuracién mds simple de este tipo de
operacion (Figura 5.3). En ella, existe un caudal continuo de medio de cultivo fresco y
estéril al fermentador que proviene de un tanque de almacenamiento y un caudal
continuo de producto desde el fermentador hacia un tanque de recuperacion. El
fermentador se disena de tal manera que el volumen utilizado permanece constante y
trabaja en un estado estacionario que estd gobernado por el nivel del sustrato (o los
sustratos) limitante en el medio de fermentacién. El estado estacionario se alcanza

normalmente luego de tres tiempos de residencia.

La productividad especifica de etanol en un fermentador continuo de una etapa
generalmente esta limitada por la inhibicidn por etanol y por la baja concentracién
celular, necesitandose concentraciones de alimentacién de sustrato de alrededor de

10%(p/v).

5.1.2.2. Fermentacion continua de varias etapas

La fermentacidon continua de varias etapas utilizada en la industria del etanol para
combustible utiliza generalmente cuatro o cinco fermentadores en serie. Normalmente,
todos los fermentadores tienen el mismo volumen de trabajo y la alimentacién a cada

uno de ellos proviene del fermentador anterior.
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La productividad de este proceso es 2,4 a 3,3 veces mayor que la de la fermentacion
batch, y esto significa que los fermentadores pueden tener un tamafio 3 veces menor vy

que los costos de operacion e inversion se reducen en aproximadamente un 50%.

—
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A
4
4
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Figura 5.3. Diagrama esquematico de un fermentador continuo de una etapa [9].

Sin embargo, un problema inherente en este proceso es que pequeiios cambios en la
tasa de dilucidn, pueden conducir a una dilucién en exceso de la levadura. En este ultimo
caso se produciria una disminucién de la productividad ya que el microorganismo no
contaria con tiempo suficiente para multiplicarse. Ademas, esta configuracién tiene la
desventaja de que, al utilizarse la alimentacién lineal de los fermentadores, el riesgo de

contaminacion de uno a otro se incrementa en forma significativa.
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5.1.2.3. Fermentacion continua con recirculacion de levaduras

(Sistema Biostil)

La Figura 5.4 representa un proceso continuo que incluye un sistema para la
recirculacion de la levadura, este es el llamado fermentador “Biostil”. El efluente del
fermentador se centrifuga, y las levaduras colectadas se recirculan para proporcionar
mayor actividad catalitica al fermentador. Como resultado, se produce un incremento en

la produccién de etanol.

Ethanol

Primary
distillation
Substrate

Fermentor Yeast
separation

Stripper

Recycle,
aeration
and nutrient
dosing

Z— Steam

Concentrated stillage

Figura 5.4. Sistema “Biostil” de fermentacion continua [9].

Las ventajas de este disefio incluyen la eliminacién continua de la levadura por
centrifugacién, un aumento en la densidad celular de la levadura en el fermentador de 6
a 10 veces, y una menor sintesis de nueva levadura. Sin embargo, la viabilidad de la
levadura reciclada en este sistema no es buena y, ademas, los sélidos se acumulan con la

levadura y aumentan su concentracién en el fermentador debido a la recirculacidn; es
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por este motivo que este sistema es mas importante en la produccidn de etanol de cafia

de azucar que de maiz.

Para estos sistemas de fermentacion, la literatura informa productividades de etanol tan
altas como 50 g I h}, y estas productividades se deben exclusivamente al aumento de
la biomasa de levadura. Para prevenir la contaminacién con bacterias, existen algunas

recomendaciones en cuanto a las condiciones de operacion, las cuales incluyen:

e pH bajo,

e contenido bajo de azlcares fermentables,

e presidn osmotica alta,

e concentracion de células de hasta 10° cel/ml, y

e 6-9% en volumen de etanol.

5.2. Analisis de los diferentes factores inherentes a la
fermentacion de maiz contaminado

5.2.1. Materiales y métodos

Los materiales y métodos utilizados en este capitulo son basicamente los mismos que los
presentados en la seccién 3.2.1. Las principales modificaciones se detallan a

continuacion:

e La contaminacién del maiz para asegurar el contenido de fumonisinas se realizé
mediante un cultivo de 2 semanas de edad en placas de Petri con medio SNA
(Spezieller Nahrstoffarmer Agar) de Fusarium verticillioides M7075, el cual fue
provisto por la Facultad de Ciencias Exactas Fisico-Quimicas y Naturales de la
Universidad Nacional de Rio Cuarto, Cérdoba. Este microorganismo presenta las
caracteristicas descritas por Pitt y Hocking [10].

e Eltiempo de incubacion del hongo en el maiz fue de 28 dias.
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La cuantificacion de fumonisinas fue llevada a cabo por el Departamento de
Microbiologia e Inmunologia de la Facultad de Ciencias Exactas Fisico-Quimicas y
Naturales de la Universidad Nacional de Rio Cuarto, utilizando columnas SAX
(Strong Anion Exchange) para la extraccidon y siguiendo la metodologia propuesta
por Shephard et al. [11], modificada por Doko et al. [12], para la deteccion de las
fumonisinas por HPLC.

Las enzimas utilizadas fueron alfa-amilasa liquida de Bacillus amyloliquefaciens
(2250 u/g) y glucoamilasa liofilizada en polvo de Aspergillus niger (~70 us/mg),
ambas provistas por SIGMA.

En estas experiencias la fraccién liquida de los caldos fermentados se separd de
la sélida por filtracion a vacio y no por destilacion.

La cuantificacién de etanol, glucosa, glicerol y acidos organicos se realizé por
HPLC utilizando la columna Aminex HPX-87H de BioRad y detectores DAD y RID.
Temperatura de la columna: 60°C, fase movil: acido sulfurico 0,005M, flujo de la
fase movil: 0,6 ml/min.

Los demas compuestos fueron analizados utilizando SPME (micro extraccién de
fase sodlida) seguida de GC con detector FID. Estos analisis fueron realizados por

la empresa CIATI AC (Rio Negro, Argentina).

Sélo en el caso de los experimentos correspondientes a la comparacién de las

fermentaciones con y sin sélidos en el medio, se utilizaron materias primas diferentes y

esto se debid a que se realizaron en el Departamento de Ingenieria Quimica de la KU

Leuven (Bélgica):

Como materia prima para la preparacion de medios de cultivo se utilizé maiz
amarillo molido, con un porcentaje de almidon del 77%, obtenido de un
supermercado local. Las concentraciones de maiz en agua utilizadas para
preparar los medios de cultivo fueron en este caso del 10% en peso.

La levadura Saccharomyces cerevisiae utilizada fue provista por SIGMA (YSC2 —
Type Il). Esta levadura se presenta en estado de pellets, y para el inéculo se
siguio el procedimiento detallado por Klosowski [13]: Los pellets se rehidrataron

en agua destilada por 30 minutos a 30°C, y luego se desinfectaron bajando el
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valor de pH a 2,5 con acido clorhidrico 1M. La suspensidn de células se agité a
temperatura ambiente con la ayuda de un agitador magnético por 5 minutos y se
agregod a los medios de cultivo frescos y estériles en una concentracion de 5 ml/I
de medio.

e En el experimento sin sdlidos (por duplicado), los sélidos fueron removidos por
filtracion utilizando varios tamices de malla metalica (de 1,6 a 0,4 mm de
abertura) después de la etapa final del tratamiento de hidrdlisis enzimatica.

Solamente la fraccidn liquida fue esterilizada en un autoclave a vapor.

La metodologia detallada llevé a un MC con 152 ppm de fumonisinas totales (120 ppm
B1y 32 ppm de B2). Este maiz se diluyé en MNC para abarcar todo el rango propuesto
de estudio. De esta manera, se realizaron experimentos de fermentacién con 0, 38, 76,

114 y 152 ppm de fumonisinas en la materia prima.

5.2.2. Indicadores de fermentacion alcohdlica

Las concentraciones finales de etanol obtenidas en los experimentos de fermentacion se
comparan con los valores de obtenidos en el Capitulo 3 (para 0, 140 y 350 ppm de
fumonisinas) en la Figura 5.5. Los indicadores de fermentacidn se obtienen a partir de

las ecuaciones (3.2), (3.3) y (3.4) y se presentan en la Tabla 5.1.

Los valores de eficiencia en estos experimentos son mucho mejores y estables que los
obtenidos en el Capitulo 3. Esto parece indicar que la presencia de fumonisinas no alterd

el proceso fermentativo de manera significativa en el rango acotado de concentraciones.

Los valores de los rendimientos son alrededor de 52 g de etanol por 100 g de almidén,
gue también esta de acuerdo con los resultados obtenidos por Klosowski et al. [14],
guien no encontré efecto alguno sobre los indicadores de fermentacidn cuyos medios de

cultivo fueron preparados a partir de maiz con 3,34 y 0,66 ppm de fumonisinas.

Al igual que en el Capitulo 3, las productividades descendieron al aumentar la cantidad

de fumonisinas en el medio. Sin embargo, se puede considerar que estos resultados son

166



Sosa, Maria Angélica -2014 -

Bioetanol de maiz contaminado. Parte |l

alentadores ya que corroboran que la produccion de bioetanol no disminuye tan

dramdticamente en este rango de concentraciones de fumonisinas en maiz estudiado.

Concentracion de fumonisinas en el maiz (ppm)
Pardmetros de la fermentacion 0 38 76 114 152
Concentracién de almidén en el
medio (% peso)
Concentracion final tedrica de
etanol (% peso)

12,00 11,28 10,56 9,84 9,12

6,80 6,39 5,98 5,58 5,17

Eficiencia (%) 88,97 9405 92,14 89,96 96,13
Productividad (getano kg™ h™) 0,63 0,63 0,57 0,58 0,52
Rendimiento (getanoi/100

50,42 53,28 52,18 51,02 54,50
Salmidén)

Tabla 5.1. Indicadores de la fermentacién para los niveles de fumonisinas en maiz utilizado como materia

prima.

@ Fermentation experiments  C1Reference Values*

Concentracion final de etanol (% peso)

0 T T T T T T
0 50 100 150 200 250 300 350 400

Concentracion de fumonisinas en el maiz (ppm)

Figura 5.5. Concentraciones finales de etanol para niveles crecientes de fumonisinas en el maiz usado
como materia prima. *Los valores de referencia son los presentados en el Capitulo 3 para 0, 140y 350

ppm de fumonisinas.
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Debe mencionarse, que aunque los valores de productividad calculados son bastante
mas bajos que los comunmente encontrados en la literatura [14], sirven de guia
cualitativa para los efectos que se intentan estudiar aqui. La razén de estos bajos
valores, es que en el cdlculo de la productividad se tiene en cuenta el tiempo que durd la
fermentacién y, en nuestro caso, las mismas no se consideraron finalizadas hasta que se

observo un detenimiento completo en la produccién de CO,.

5.2.3. Coproductos de fermentacion

Los principales coproductos de fermentacidn encontrados fueron (en orden de
concentracion decreciente) glicerol, 2-metil-1-butanol o alcohol amilico activo (AA), 3-
metil-1-butanol o alcohol isoamilico (IA) y acido succinico. La Figura 5.6 muestra la

concentracion final de estos subproductos en los medios fermentados obtenidos.

Como se puede observar, estos compuestos fueron producidos en cada una de las
experiencias independientemente de la cantidad de fumonisinas contenida en la materia
prima, y no se encontraron coproductos distintos cuando las fumonisinas estaban
presentes. Por otro lado, cabe mencionar que estos compuestos son tipicos productos
secundarios de las fermentaciones alcohdlicas [15], de manera que no se encontraron
aqui compuestos que pudiesen haber sido producto del desarrollo inicial del hongo en el
maiz, y que pudieran haber resistido los subsiguientes procesos de hidrélisis y

fermentacion del medio de cultivo.

Mientras que al igual que las concentraciones finales de etanol, las concentraciones
finales de glicerol y alcohol amilico activo disminuyen cuando el nivel de fumonisinas
aumenta, las concentraciones finales de 4acido succinico y alcohol isoamilico no
muestran ninguna tendencia con respecto al aumento de concentracién de las toxinas y

las concentraciones encontradas son de un orden bastante menor que los dos primeros.

Se ha establecido que la producciéon de los alcoholes isoamilico e isobutilico comienza

después de que el nivel de azucar se reduce sustancialmente y se prolonga durante
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varias horas después de que la fermentacién alcohdlica termina. De acuerdo a Cedefio

Cruz [16], la temperatura y la cepa especifica utilizada son factores importantes que

influyen en la cantidad producida de estos alcoholes.
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Figura 5.6. Concentracion de los coproductos de fermentacion hallados en los medios fermentados.

La identificacidn y cuantificacién de los compuestos secundarios producidos durante el

proceso de fermentacién es uno de los principales aspectos a tener en cuenta en el

proceso hibrido fermentacién-pervaporacién hidrofébica. Ademas de que, como se

menciond anteriormente, estos subproductos pueden afectar la performance de la

membrana, cuando el etanol se elimina selectivamente del medio de fermentacion en

un proceso continuo, los otros coproductos pueden no ser eliminados y, por lo tanto,

acumularse en el medio de fermentacidn. Esto resulta en un build-up de los compuestos

secundarios, la cual debera tenerse en cuenta ya que podria derivar en una eventual

inhibicion de la levadura debida a uno o mas de los coproductos.
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5.2.4. Nivel de inhibicion por etanol

El acoplamiento de una unidad de pervaporacién hidrofébica a la etapa de fermentacién
aumentara la productividad del fermentador, si todas las demas variables se mantienen
constantes, ya que la inhibicidn de la levadura disminuird en comparacion con el proceso
batch [17]. Sin embargo, para poder disefiar el proceso continuo es necesario saber cual
es el valor de concentracion de etanol en el que la levadura utilizada comienza a
inhibirse. Para ello, se realizaron diferentes experimentos de fermentacidon a partir de
maiz no contaminado con una concentracion inicial de etanol en el medio de 6, 9, 11, 15
y 16% en peso (Experimentos N 21, 2, 3, 4y 5, respectivamente). La Figura 5.7 muestra

los resultados obtenidos.

La inhibicién comienza a observarse para un valor de 9% peso de etanol (experimento
N°2), y la inhibicién es completa cuando la concentracidon de etanol es del 11% en peso
(experimento N°3). En este ultimo caso, la concentracidn final de etanol es sélo un 1,5%
superior a la inicial. Esto estd de acuerdo con los resultados obtenidos por Kaseno y
Takao [18] quienes encontraron que la produccidn de etanol es insignificante cuando su

concentracion en el medio de fermentacion es cercana al 10% en peso.

Otro resultado interesante obtenido de estos experimentos es que a pesar de la
produccién de etanol cesa cuando el medio de fermentacién presenta niveles
inhibitorios, la glucosa remanente en los medios de cultivo todavia es utilizada por la
levadura para el mantenimiento celular. Esto indica que las células de levadura estan
aun activas y, por lo tanto, se puede esperar que si el etanol se remueve del caldo de
fermentacion y se mantiene en un valor de alrededor del 6% en peso, la glucosa se

utilizard para la produccion de etanol en lugar de utilizarse para mantenimiento celular.

Debido a que el glicerol presenta un rol importante en el metabolismo celular, se
analizaron también las concentraciones finales de este compuesto, los resultados se

muestran en la Figura 5.8.
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Figura 5.8. Concentracidn final de glicerol para cada una de las concentraciones iniciales de etanol en los

medios de fermentacion.
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El hecho de que las concentraciones de glicerol sean similares en cada experimento
realizado también indica que la glucosa esta siendo utilizada para mantenimiento
celular, ya que mientras un aumento gradual de la concentracidn de glicerol indicaria un
mayor desarrollo celular (como podria esperarse en el caso de una fermentacion

aerdbica), una disminucién gradual de la misma estaria indicando muerte celular.

5.2.5. Influencia de los sdlidos en la performance de la

fermentacion

La Tabla 5.2 muestra los indicadores de fermentacion obtenidos en los experimentos
con y sin solidos. Como se puede ver, la variabilidad observada tanto en la eficiencia
como en el rendimiento es similar a la observada en la seccién 5.2.2; sin embargo, la
productividad aumentod significativamente. Este aumento se debié a que en el caso de
los experimentos sin solidos, las fermentaciones terminaron 24 horas antes que los
experimentos con los soélidos. Es decir que el burbujeo de CO, en el medio de
fermentacion cesé a las 78 horas de comenzada la fermentacién cuando los sélidos no
estaban presentes, mientras que esta produccion continud hasta las 96 horas en el caso

de los experimentos con sélidos.

i ., Experimento
Parametro de fermentacion . o
Con sdlidos Sin sdlidos

Eficiencia (%) 90,37 95,00
Productividad (getanol kg'1 h'l) 0,64 0,90
Rendimiento (getanol/ 100 aimidsn) 51,21 54,08

Tabla 5.2. Comparacion de los indicadores de fermentacion obtenidos para las fermentaciones con y sin

los sdlidos en el medio de cultivo.
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A pesar de que los valores de productividad cambiardn al utilizar un proceso
fermentativo continuo, el hecho de que los indicadores de fermentacién no hayan
empeorado con la remocion de sélidos previa a la esterilizacidon del medio, indica que se
puede pensar en un proceso de produccion alternativo que incluya las ventajas de la

produccién continua de etanol y los beneficios de la venta del DDGS.

5.2.6. Diagrama de flujo modificado para el proceso de

molienda en seco

En vista de los resultados obtenidos en las secciones anteriores, en esta seccidn se
analiza una configuracién alternativa para el diagrama de flujo del proceso de molienda
en seco. Esta modificacion pretende agregar beneficios técnicos, econdmicos y
energéticos al proceso, integrando las principales caracteristicas de la fermentacién
continua con recirculacién (parcial) de células y la remocidon del etanol producido

mediante el uso de pervaporacion hidrofébica.

En Brasil, la compaiiia “Alfa Laval” de Suecia monté el proceso continuo de produccién
de 150.000 litros de etanol por dia (proceso Biostill), logrando mayores rendimientos de
alcohol debido a la baja formacién de inhibidores, subproductos y bacterias ya que los
tiempos de residencia necesarios para el proceso de fermentacién son muy bajos (3-6h)
[19]. Este proceso fue patentado [20], al igual que su modificacién que alcanza

rendimientos de hasta el 96% del tedrico [21].

Por otra parte, las mejoras de productividad que surgirian del acoplamiento del
fermentador con una etapa de pervaporacién hidrofdbica para la continua remocion de

etanol, son defendidas por varios autores [17, 18, 22].

La Figura 5.9 muestra el disefio alternativo propuesto para la operacién continua de una
planta de bioetanol de maiz. La eliminacidén de los sélidos se lleva a cabo después de
finalizado el tratamiento de sacarificacion, donde la fraccion sélida del medio de cultivo

se envia a la planta de DDGS pasando primero, en caso de ser necesario, a través de un
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tratamiento de detoxificacion. Existen varias alternativas de detoxificacion fisica y/o

guimica del maiz contaminado con fumonisinas, entre las cuales se encuentran [23]:

e El tratamiento térmico

e El tratamiento quimico con Ca(OH),

e La amoniacion a altas temperaturas

e El pardeamiento no enzimatico

e El tratamiento quimico con H,0, y NaHCO3

e La extrusién con glucosa.

Enzimes +H,0O Yeast milk

Liquid

Cormn Saccharification Fermentation Purification

Solids Cell Bleeding

Bio-ethanol

DDGS Plant

Detoxification

Figura 5.9. Configuracion propuesta para el diagrama de flujo del proceso de molienda en seco.

Como ya se ha mencionado, el WDG y el DDGS contienen células de levadura, nutrientes
solubles y particulas de grano muy pequefias. De esta manera, los sélidos procedentes
del sector de tratamiento de sacarificacidon en el proceso propuesto se mezclan con la
fraccién de células que es removida del fermentador en una operacién continua en la
planta de DDGS. Aqui es donde debe entrar en consideracién el deterioro del grano

producido por el desarrollo del hongo en el caso en el que se use materia prima
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contaminada. Por este motivo se realizé analisis composicional del MC con 152 ppm de
fumonisinas. La Tabla 5.3 muestra la variacion de los principales componentes del grano

debida a la contaminacion con F. verticillioides.

Maiz no cantaminado Maiz contaminado

Materia Seca 89.17% 63.61%
Almidén* 66.62% 50.62%
Proteina cruda* 9.84% 14.62%
Fibra detergente neutra (NDF)* 17.26% 26.92%
Fibra detergente acida (ADF)* 3.99% 9.41%
Lignina detergente acida (ADL)* 0.34% 1.03%
Extracto etéreo* 5.94% 5.12%
Cenizas* 2.74% 2.72%
Fumonisinas (ppm) 0 152

Tabla 5.3. Variacidn de los principales componentes del grano debida a la contaminacién de 28 dias con F.

verticillioides M7075. *Porcentaje en base seca.

5.3. Conclusiones

Los valores de eficiencia de las fermentaciones cuya materia prima presentaba una
contaminacién en el rango de 0 a 152 ppm de fumonisinas son mucho mejores y
estables que los obtenidos para el rango de 0 a 1400 ppm, obtenidos en el Capitulo 3.
Los resultados obtenidos en este Capitulo no muestran influencia alguna de la presencia
de fumonisinas en el medio, o de los efectos de la contaminacién previa del maiz con F.
verticillioides. Estos resultados son alentadores ya que corroboran que la produccion de

bioetanol no disminuye tan dramaticamente en este rango de concentraciones de

fumonisinas en maiz.

Los principales coproductos de fermentacion encontrados fueron, en orden de
concentracion decreciente, glicerol, alcohol amilico activo (2-metil-1-butanol), alcohol
isoamilico (3-metil-1-butanol) y acido succinico. Estos compuestos (los cuales se

encuentran entre los productos secundarios tipicos citados en la literatura) fueron
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hallados en los medios fermentados tanto en el caso en el que las fumonisinas
estuvieron presentes como cuando no; de esta manera, no se encontraron aqui
compuestos que pudieran haber sido producidos durante el desarrollo inicial del hongo
en el maiz, y que pudieran haber resistido los subsiguientes procesos de hidrélisis y

fermentacion del medio de cultivo.

La inhibicién por etanol se inicia en un valor de 9% peso de etanol, y una inhibicién
completa se puede ver cuando la concentracion de etanol alcanza un 11% peso. En este

ultimo caso, la concentracion final de etanol es sélo un 1,5% superior a la inicial.

Con vistas en un proceso de produccién que presente la mayor cantidad de ventajas y
beneficios, los resultados obtenidos para las fermentaciones sin sélidos en el medio son
alentadores. Los indicadores de fermentacién no fueron afectados por la ausencia de
sélidos y mas aun, la velocidad de la fermentacién aumentdé cuando no hubieron sélidos
en el medio. Mientras que en los experimentos con sélidos en el medio la fermentacion
finalizé6 a las 96 horas, cuando los sélidos fueron removidos previa esterilizacién e

inoculacion del medio, las fermentaciones finalizaron a las 72 horas.

Los resultados obtenidos en el presente capitulo justifican la eleccidon de un proceso que
trabaje con una remocién de los sélidos del medio de cultivo y una etapa de
pervaporacion acoplada al fermentador, para la separacion continua de etanol del
medio y la subsiguiente operacion en continuo del fermentador. Sin embargo, para que
este proceso pueda ser analizado a fondo, se debe aun solucionar el hecho de que las
membranas de pervaporacién hidrofébicas que se encuentran disponibles
comercialmente a la fecha, presenten flujos tan pequefios y, por consiguiente, dreas de
membrana tan grandes. Un andlisis de factibilidad econdmico del proceso propuesto
solamente sera util en el caso de que se encuentren nuevos materiales de membranas

gue presenten un flujo mayor a 1,8 kg/(mzh) y un valor selectividad no menor de 5.
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Capitulo 6

Bioetanol de maiz: Alternativas de

pervaporacion hidrofobica

6.1. Antecedentes

6.1.1. Introduccion

Las aplicaciones mas relevantes de la pervaporacién hidrofébica son la recuperacion de
alcoholes de soluciones acuosas y la eliminacién de compuestos organicos volatiles
(VOCs) de las aguas residuales [1, 2, 3]. La recuperacion de alcoholes de soluciones
acuosas esta principalmente aplicada a los procesos de purificacion alcoholes obtenidos
por fermentacion y a la eliminacion de alcohol de las bebidas alcohdlicas [2, 3, 4, 5, 6].
Sin importar cudl sea la aplicacién en particular, el propdsito final de la pervaporacion
hidrofdbica en este tipo de procesos es concentrar el alcohol en el permeado, o bien,

extraerlo de la mezcla de alimentacion.
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Para el caso que se ha venido estudiando en esta tesis, la extraccidon continua de
bioetanol de un fermentador, actualmente se dispone de tres membranas comerciales
[2, 7]; estas son, la Pervap 4060 de Sulzer ChemTech (Suiza), la Pervatech PDMS de
Pervatech BV (Holanda) y una membrana de POMS de GKSS (Alemania). Los pardmetros
mas importantes de la performance de estas membranas para una alimentacién al 5%

en peso de etanol en agua se presentan en la Tabla 5.1.

Membrana Flujo (g/mzh) selectividad (@) %peso de etanol
Total Etanol en permeado
Pervap 4060 550 169 8,4 30,7
Pervatech PDMS 995 214 5,2 21,5
POMS 250 82 6,9 26,6

Tabla 6.1. Performance de las membranas comerciales de pervaporacion; concentracién de etanol en la

alimentacion: 5%(p/p), temperatura: 302C. Fuente: Chovau, 2013 [8]

Teniendo en cuenta los resultados obtenidos en el Capitulo 4, se puede ver que ninguna
de estas membranas comerciales tiene la performance requerida para justificar
econdmicamente el reemplazo de la columna beer, que se encuentra luego del
fermentador, por una unidad de pervaporacién. Mas aun, teniendo en cuenta que las
performances de membrana presentadas por Chovau [8], fueron evaluadas para una
mezcla pura de etanol-agua y no para medios fermentativos reales, se puede esperar
gue la performance de una membrana determinada e incluso la operacidn del proceso
de pervaporacién, se vean afectados por la presencia en el medio de cultivo de otros
componentes (coproductos) y residuos de la fermentacién (glucosa residual, sélidos,

etc).

Varios autores investigaron la influencia de los coproductos de fermentacién en Ia
performance de membranas [2, 9, 10, 11, 12, 13, 14]. Sin embargo, los resultados

obtenidos son a veces contradictorios.

Chovau et al. [2] estudiaron la influencia de compuestos comUnmente producidos en las

fermentaciones en la alimentacién a una unidad de pervaporacién a través de ensayos
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utilizando las membranas Pervap 4060 y Pervatech PDMS. Mientras que la presencia de
la glucosa aumentd los flujos y las selectividades de las membranas, la presencia de
glicerol no afectd significativamente la performance de la misma. Otros autores, sin
embargo, han reportado una disminucidén significativa en el flujo total cuando se
adicion glicerol a la alimentacién de etanol/agua a 30°C-34°C, sin alteracion observada
en la composicién de permeado [12, 13]. Por otra parte, la adicion de acido succinico en
bajas concentraciones hizo que la membrana se vuelva mas hidrdfila, lo que resulté en
un aumento en el flujo de agua de hasta 48% y reduccion de la concentracién en etanol
en el permeado de hasta 20% [1, 12]. Mayor detalle sobre los demds compuestos

evaluados en puede hallarse en la contribucién de Chovau et al. [2].

Por su parte, Gaykawad et al. [7] estudiaron la influencia de polimeros originados del
proceso de lisis celular de la levadura en el rendimiento de membranas de
pervaporacion PDMS y POMS. Los resultados obtenidos demostraron que la presencia
de lipidos en el medio de cultivo produjo una reduccién severa en el flujo de las
membranas. La disminucién del flujo fue del 50% para la membrana de PDMS, mientras

que la selectividad de etanol/agua se mantuvo constante.

En cuanto a las membranas investigadas para la recuperacién de alcohol de medios de
fermentacion, se puede tomar como referencia la revisidn publicada por Vane [5]. Entre
las membranas probadas, las mds extensamente estudiadas son las membranas de
PDMS. El valor maximo de selectividad reportado para las membranas PDMS
sintetizadas tradicionalmente fue de 10,4, aunque generalmente los valores se

encuentran en el rango de 4 a 7 [5].

La mayor selectividad reportada para las membranas hidrofébicas fue de 14, para la
pervaporacion a 66°C de una alimentacién al 15% en peso de etanol en agua; y fue
obtenida para una membrana de PTFE (poli-tetra-fluor-etileno) impregnada con PDMS

en sus poros [15].

Otro material que ha sido estudiado para la separacion selectiva de etanol de soluciones
acuosas es el poli(1-trimetilsililo-1-propino) o PTMSP, el cual es un polimero que

presenta un gran volumen libre y una permeabilidad mayor a la del PDMS [5, 16, 17, 18,
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19]. Sin embargo, a pesar de que los flujos y selectividades de las membranas de PTMSP
son mejores que los presentados por las de PDMS, el mayor inconveniente que presenta
el uso de estas membranas es que la performance observada disminuye rapidamente

con el uso [11].

Las membranas inorganicas basadas en zeolitas hidrofdbicas, han presentado también
mejores flujos y selectividades que las PDMS para mezclas acuosas de etanol [5, 20]. Las
zeolitas mayormente investigadas son el silicato-1 y Ge-ZSM-5, con selectividades en el
rango de 12 a 72, y con un valor tipico alrededor de 40. Sin embargo, la preparacion de
este tipo de membranas a escala comercial es dificil y costoso y, ademas, de acuerdo a
Vane [5], la performance de membrana disminuye al exponerla a medios de

fermentacion reales.

Hasta aqui, los estudios previos demuestran que las membranas de PDMS siguen siendo
la mejor eleccién para el caso de la remocién de etanol del fermentador. Sin embargo,
las membranas PTMSP han exhibido performances mucho mejores que las PDMS.
Recientemente, Claes et al. [17] sintetizaron una membrana la cual presenta una capa
activa conformada por una mezcla de PTMSP vy silica, sobre una membrana comercial de
PVDF (poli-vinilideno-fluorado) que se utilizdé como capa de soporte. Una vez
optimizados el contenido de silice y la apertura de poros, los autores obtuvieron una

membrana con una selectividad de 18,3 y un flujo de 9,5 kg/mzh.

Teniendo en cuenta los resultados obtenidos en los Capitulos 4 y 5, en este capitulo se
evalua la performance de diferentes membranas de pervaporacion hidrofébica a través
de experimentos de pervaporacion a 30°C de medios resultantes de experiencias de
fermentacion batch a escala laboratorio y soluciones binarias y ternarias de etanol/agua,
etanol/agua/coproducto-de-fermentacion, respectivamente. Se comparan ademas, los
costos de produccion en USS/litro de bioetanol para procesos que utilicen las
membranas Pervap 4060 (Sulzer), Pervatech PDMS (Pervatech BV) y PTMSP (VITO).
Finalmente, se presentan también los resultados obtenidos de una solucién

multicomponente con todos los coproductos encontrados en el Capitulo 5.
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Debido a que el PTMSP es un material relativamente nuevo, a continuacion se presenta

una breve descripcién de este polimero y las membranas obtenidas con él.

6.1.2. Poli(1-trimetilsililo-1-propino) (PTMSP)

El descubrimiento de los catalizadores de metatesis en 1975 derivd en la sintesis del
PTMSP en 1983. Cuando se demostré la gran permeabilidad que este polimero
presentaba ante el oxigeno, se vislumbrd el potencial de este material para la

fabricaciéon de membranas para la separacion de gases [21].

H
24n|:|-|3 D
33CH3 CE{:Hg
37| 2/%‘%}‘3/
Hac—sli—(lz \5 o
\~~CH
5CHs H i, \GH3 3
14 6

Figura 6.1. Dimero de PTMSP.

En la Figura 6.1 se muestra un dimero de PTMSP. Este polimero consiste en una cadena
principal y rigida de poliacetileno que contiene voluminosas cadenas laterales de
trimetilsililo. Estas cadenas laterales restringen el movimiento de rotacién, por lo que las
mismas no pueden acomodarse estrechamente y como consecuencia de esta restriccidon

estérica se obtiene una gran fraccion de volumen libre.

Debido al caracter vitreo y a la marcada hidrofobicidad presentada por el PTMSP, el uso
de este polimero como material para la fabricacion de membranas de pervaporacién ha

recibido mucha atencién. Sin embargo, la sintesis del material resulta bastante
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dificultosa y las membranas obtenidas presentan una performance bastante inestable

[17].

En el polimero, los mondmeros de acetileno mas sustituidos presentan caracter
hidrofilico, mientras que el PTMSP en si es organofilico. A pesar de que el agua difunde
mas velozmente a través de la membrana que el etanol, el PTMSP adsorbe
preferentemente al etanol y, como la adsorcién es el paso determinante en el

transporte, el etanol penetra la membrana mas rapidamente que el agua [21].

Para las membranas que consisten sélo de PTMSP, se han reportado flujos y factores de
separacion altos. Las selectividades reportadas para la pervaporacidon de soluciones
etanol/agua con membranas de PTMSP van de 9 a 26 [17]. Se ha informado de flujos de
tres veces mayores y selectividades dos veces mayores a las obtenidas con las
membranas de PDMS. Sin embargo, también se han propuesto modificaciones a través
de la adicién de particulas inorganicas o modificaciones de la superficie para mejorar el
rendimiento y la estabilidad de las membranas. Se han sintetizado membranas de
PTMSP modificadas con injertos de PDMS, las cuales presentaron un flujo de 61 g/m*hy
una selectividad de 28,3 para la separacion de una solucion de etanol al 7% en peso [22].
Uragami et al. [23] utilizaron como injerto un copolimero que consiste en poli-
(fluoroacrilato) y PDMS. Para una alimentacion al 10% en peso de etanol del flujo fue de

600 g/m2h y la selectividad llegd hasta 20.

A pesar de las ventajas que presentan las membranas de pervaporacién de PTMSP, las
razones principales por las cuales todavia no se han aplicado industrialmente son su

limitada estabilidad y la gran tendencia al envejecimiento fisico/quimico [24].

6.2. Materiales y Métodos

6.2.1. Experimentos de pervaporacion

Los experimentos de pervaporacion se llevaron a cabo con el equipamiento vy

metodologia detallados en la seccién 2.2.7.1.
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Las membranas utilizadas fueron la Pervap 4060 de Sulzer ChemTech (Siuza), Pervatech
PDMS de Pervatech BV (Holanda) y membranas experimentales de PTMSP de VITO (Mol,

Belgium) con espesor de membrana y contenido de silice dptimos [17].

La cuantificacién de etanol, glucosa, glicerol y acido succinico se realizé por HPLC con
una columna HPX-87H Aminex de BioRad con el mismo método presentado en la seccién
5.2.1 del Capitulo 5. Los dos isdmeros del alcohol amilico, por su parte, se cuantificaron

por GC con una columna 80/120 Carbopack B/3% SP-1500, utilizando detector FID.

6.2.2. Ensayos de sorcion

Estos ensayos se realizaron para PDMS puro en alcohol amilico activo y alcohol
isoamilico en la KU Leuven (KUL), y la metodologia seguida fue la propuesta por Dobrak

[25]:

Una solucién al 10 % en peso de PDMS (General Electric, RTV 615 Ay B, pre - polimero y
reticulante, en relacion 10:1) en hexano fue pre-polimerizada a 602C durante 30
minutos, luego se agitd en un agitador magnético por otros 30 minutos a temperatura
ambiente y se vertio en una placa de Petri. El solvente se evapord y la pelicula resultante
se curd a 110°C en un horno eléctrico. Asi se obtuvieron trozos secos de PDMS puro los

cuales fueron pesados y luego inmersos en los solventes puros.

Después del equilibrio (5 dias), los trozos de PDMS fueron removidos del solvente y
secados rdpidamente con un pafiuelo de papel, para eliminar el disolvente de Ia
superficie externa, antes de pesarse. El grado de sorcién o hinchamiento (S) se obtuvo a

través de la siguiente ecuacion:

Meqg — My

S[em3/gl =" ™0 )/S (6.1)
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donde m,, es la masa de PDMS en el equilibrio en gramos, m,, es la masa seca del PDMS

en gramos y p, es la densidad del disolvente en g/cm3.

6.3. Resultados y discusion

6.3.1. Performances de las membranas de pervaporacion

El primer paso en este estudio consistié en la comparacién de la performance de
distintas membranas de pervaporaciéon hidrofébica en el rango de concentraciones
normalmente hallado en los fermentadores de bioetanol. En las Figuras 6.2 y 6.3 se
muestran, respectivamente, los flujos totales y las selectividades obtenidas con las
membranas comerciales de PDMS Pervap 4060 y Pervatech PDMS, y la membrana de
PTMSP de Vito. Como se puede notar en la Figura 6.2, la membrana PTMSP presenta
flujos totales mayores en todo el rango de concentraciones evaluado y la membrana
PERVAP es la que presenta los menores valores. Por otro lado, cabe destacar que
mientras las selectividades de ambas membranas de PDMS disminuyen a medida que
aumenta la concentracion de etanol en la alimentacion, la membrana de PTMSP exhibe

un comportamiento inverso.

En la Figura 6.3, las lineas de tendencia obtenidas para las selectividades de la
membrana PERVAP y la membrana de PTMSP se cruzan para un valor aproximado de 5%
peso de etanol en la alimentacion; sin embargo la diferencia en el flujo que presentan

las membranas hace que la membrana de PTMSP sea mucho mas atractiva.

Dejando fuera de consideracién a la membrana de PTMSP, a pesar de que la membrana
Pervatech PDMS presenta un flujo de permeado mas alto que la Pervap 4060, los valores
de selectividad de esta ultima son mucho mas elevados en todo el rango de
concentraciones de alcohol en la alimentaciéon. En la Figura 6.4 a) y b) se muestran los

flujos parciales de etanol y agua para ambas membranas de PDMS.
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Figura 6.2. Flujos totales obtenidos con las membranas Pervap 4060, Pervatech PDMS y de PTMSP.
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Figura 6.3. Selectividades obtenidas con las membranas Pervap 4060, Pervatech PDMS y de PTMSP.

Como se puede observar en estas figuras, el flujo de agua de las dos membranas es
aproximadamente constante para todo el rango de concentraciones de etanol en la
alimentacion, presentando un valor aproximado de 700 g/mzh para la membrana
PERVATECH y de 350g/m*h para la PERVAP. Sin embargo, los valores de flujo de etanol
para ambas membranas, aun cuando varian fuertemente con la concentracion de

alcohol, no presentan grandes diferencias entre si.
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Figura 6.4. Flujos parciales de etanol y agua obtenidos con las membranas a) Pervap 4060 y b) Pervatech

PDMS.

6.3.2. Comparacion de Ilas performances de membrana

aplicadas a un caso de estudio

A raiz de los resultados obtenidos en la seccién anterior, se decidid realizar una
estimacion de los parametros de operacion obtenidos al aplicar las tres diferentes
membranas al caso de la remociéon continua de etanol de un fermentador con una
concentraciéon al 6% en peso (Caso B del Capitulo 4). Los cdlculos se realizaron
Unicamente para el caso 6ptimo obtenido en el Capitulo 4 en el que la fraccion molar en

el destilado era de 0,8. Los resultados obtenidos se presentan en la Tabla 6.2.

La Figura 6.5 muestra el flowsheet considerado y el orden de resolucidon propuesto para
cada unidad con el objetivo de resolver el proceso sin necesidad de iteraciones. Como se

menciond en el capitulo 4, la variable de optimizacion es la composicion del destilado.
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Figura 6.5. Proceso hibrido compuesto por una membrana hidrofébica, una columna de destilacion y una

membrana hidrofilica.

Note que en todas las alternativas el flujo madsico de etanol permeado es de
aproximadamente 2.400 kg/h, valor que corresponde a una produccion anual de 24

millones de litros.

Otro aspecto relevante que puede observarse en la Tabla 6.2 es que a pesar de que las
nuevas alternativas producen corrientes de alimentacidn al sector de destilaciéon que son
mas ricas en etanol que la corriente del capitulo 4 (Pervatech PDMS), la etapa de
purificaciéon y deshidratacidon final (compuesta por los sectores de destilaciéon y
pervaporacién hidrofilica) en todos los casos presenta valores para las variables de
disefio y operacién que no difieren demasiado unos de otros. Esto se debe a la presencia

de un pinch tangencial que controla la separacion.

Para ilustrar este aspecto, en las Figuras 6.6 y 6.7 se muestran los diagramas de McCabe-
Thiele obtenidos del disefio conceptual de la columna de destilacién para los casos de las
membranas Pervap 4060 y PTMSP, respectivamente. Como se puede apreciar, la

presencia de un pinch tangencial limita el disefio de la columna.
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PERVAP PERVATECH PTMSP
Flujo estimado (g/m?h) 556,858 926,088 1194,208
% Etanol permeado 36,47 24,27 47,55
Area de membrana minima (m?) 11663,86 10536,49 4170,84
Selectividad 8,993 5,022 14,206
PSI [g/(m? h)] 5008 4650 16961
Potencia de Condensacion y
Recalentamiento entre Etapas (kW) 3600 5885 2545
Punto de Burbuja (°C) -20.19 -19.02 -20.79

Columna Principal
Flujo masico de etanol (kg/h) 2368,65 2368,65 2368,65
Flujo masico total (kg/h) 6495,11 9757,72 4980,85
Flujo masico de agua (kg/h) 4126,46 7389,07 2612,2
Altura de Columna (m) 17,07 16,46 15,24
Diametro de Columna (m) 0,9144 0,9144 0,9144
Numero de Etapas 28 27 25
Potencia de Calefaccion (kW) 1466 1623 1445
Potencia de Enfriamiento (kW) 1407 1526 1407
Membrana Hidrofilica

Area de membrana minima (m?) 650 650 650
Potencia de Condensacion y
Recalentamiento entre Etapas (kW) 161 161 161

Tabla 6.2. Parametros de operacion para la remocidn continua de etanol de un fermentador con una

concentracién al 6% en peso con las membranas Pervap 4060, Pervatech PDMS y PTMSP (VITO).

Si se focaliza ahora la atencién en la unidad de pervaporacidn hidrofébica, se observa

gue la alta selectividad de la membrana PTMSP da lugar no sélo a una reduccion del area

de membrana superior al 50 % respecto de las otras (menores costos de inversion), sino

gue la alternativa reduce en una proporcién similar la potencia de condensacion por

refrigeracion del permeado y de recalentamiento entre etapas del retenido (que se

recircula al fermentador), lo que se traducird en menores costos de operacién.
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Figura 6.6. Diagrama de McCabe-Thiele obtenido del disefio conceptual de la columna de destilacion
(Membrana hidrofdbica: Pervap 4060)
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Figura 6.7. Diagrama de McCabe-Thiele obtenido del disefio conceptual de la columna de destilacion

(Membrana hidrofdbica: PTMSP, VITO)

Dado que el proceso continuo que usa la membrana PTMSP requiere de un menor
caudal de agua con respecto al que emplean la membranas PERVATECH PDMS y PERVAP

4060, se generan beneficios adicionales en los costos tanto aguas arriba como aguas
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debajo de la unidad de fermentacién. La Figura 6.8 compara los componentes de los
costos de produccién de las alternativas continuas utilizando las tres membranas
estudiadas con los obtenidos en la seccién 4.3 para la alternativa convencional que
constituye el estado del arte (2 columnas de destilacidon y pervaporacion hidrofilica con

la membrana MOL 1140 como etapa final).
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Figura 6.8. Desglose de los costos de produccién de bioetanol para el proceso convencional y el proceso

continuo utilizando la membrana de PTMSP (VITO).

La membrana de VITO no sdélo genera un proceso mds econdmico que las otras
alternativas continuas estudiadas sino también es competitiva con respecto a la
alternativa “batch”. El costo por litro de bioetanol producido (0,4792 USS/I) resultd casi
un 12% menor al correspondiente al proceso convencional. Y si se lo compara con el
obtenido utilizando las otras membranas, el costo por litro de etanol disminuyd en un
24% vy 20 % con respecto a las membranas PERVATECH PDMS y PERVAP 4060,

respectivamente.
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A pesar de ser alentadores, estos resultados sélo pueden ser tomados como
estimaciones dado que la membrana de PTMSP no es una membrana que se encuentre
comercialmente disponible actualmente debido a los problemas que éstas presentan en
cuanto a su rdpido envejecimiento con el uso y a su dificultosa fabricacién [11]. Otro
aspecto que debe mencionarse es que para la estimacion de costos de la membrana
hidrofébica se tomé un valor de 1500 US$S/m? para los costos de instalacion (valor
actualizado), 200 USS/m2 para el costo de reemplazo de las membranas y una vida util
de la membrana de 3 afos [26]. Este dato, habitualmente retaceado por los proveedores

de esta tecnologia, es fundamental para determinar la economia del proceso.

Finalmente, note que si se comparan los valores de los indices de performance de
pervaporacion (PSl) calculados para cada una de las membranas hidrofdbicas a partir del
flujo y selectividad correspondiente a un retenido de 6 % en peso de alcohol (ver Tabla
6.2), el indice de la membrana PTMSP es aproximadamente 3.5 veces el valor calculado
para las restantes membranas. El resultado obtenido a través del analisis conceptual del
proceso pone de relieve el valor de esta metodologia respecto de la valoracién a través

de un indice que sélo emplea informacién de un punto experimental.

6.3.3. Pervaporacion de soluciones ternarias de etanol-agua

con cada uno de los coproductos de fermentacion

Para facilitar la comparacion de los resultados obtenidos con los diferentes compuestos
encontrados entre los coproductos de las fermentaciones en el Capitulo 5, los flujos
obtenidos en las distintas experiencias se presentan como porcentajes de los flujos de
referencia presentados en la Tabla 6.3. Como normalmente en el medio de
fermentacion se encontrara glucosa residual, se presentan también resultados de

experimentos de pervaporacidn con agregado de glucosa a la alimentacion.

De acuerdo a los resultados obtenidos en la seccidon anterior, para realizar una

comparacion entre las performances de membranas de PDMS y PTMSP, en esta seccidn
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se tomo como referencia la membrana Pervatech PDMS.

Cada uno de los experimentos se realizd por duplicado y se llevé a cabo a través del

siguiente procedimiento:

i) Pervaporacién con solucién binaria etanol/agua al 5% en peso. Este paso fue
realizado para comprobar a priori que la membrana no presentara fallas o
dafios que pudiesen afectar los resultados.

ii) Pervaporacion con solucidn ternaria etanol/coproducto/agua.

iii) Pervaporacién con solucidn binaria etanol/agua al 5% en peso.

De esta manera, los pardmetros presentados en la Tabla 6.3 corresponden al promedio
de los obtenidos en el paso i) de cada una de las experiencias. Por otra parte, el paso iii)
sirve para evaluar si la performance de la membrana se modificada luego de su uso en
presencia del coproducto, o bien sus parametros retoman valores cercanos a los de
referencia cuando se retira el compuesto de la alimentacién. En otras palabras, a través
de este procedimiento se puede evaluar si la influencia de la presencia del coproducto

es transitoria o permanente.

Flujo (g/m2h) % peso Etanol . Factor de
Selectividad D
Membrana Total Etanol Agua en permeado separacion
PERVATECH 994,898 234,796 760,102 23,6 5,869 4,72
PTMSP 1178,570 458,464 720,106 43,5 14,628 8,7

Tabla 6.3. Parametros de referencia para las membranas de PTMSP y Pervatech PDMS.

6.3.3.1. Componentes impermeables

Los componentes que no atraviesan la membrana son la glucosa, el glicerol y el acido
succinico. Dado que los datos de flujo y selectividad obtenidos en esta tesis para una
concentracion del 5% de alcohol en el retenido (ver Tabla 6.3.) no difirieron de los

obtenidos por Chovau et al. [2] (ver Tabla 6.1.) se decidié no repetir los experimentos
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para la membrana PERVATECH PDMS y por tanto se utilizaron los datos publicados por el
grupo de la KUL. Para la membrana PTMSP, por otra parte, los pardmetros de referencia
se obtienen de la Tabla 6.3. Las soluciones utilizadas como alimentacion en cada una de
las experiencias se prepararon a partir de la solucidn binaria base (5% de etanol) a la
cual se le agregd 5% en peso de glucosa, 1% en peso de glicerol y 0,1% en peso de acido
succinico, respectivamente. Los resultados obtenidos de los experimentos de
pervaporacién se muestran en la Tabla 6.4. Como se explicé en el Capitulo 1, cuando se
tratan soluciones con mds de dos componentes es preferible utilizar el factor de
enriquecimiento S en vez de la selectividad a. Por lo tanto, se debe tener en cuenta que
los valores de estos indicadores presentados en la Tabla 6.4, corresponden a la solucidn

ternaria (S.3) en el caso de [ y a la solucién binaria etanol/agua (S.2) en el caso de a.

De acuerdo con Chovau et al. [2], la adiciéon de un 5% en peso de glucosa llevé a un
aumento en la concentracidon de etanol en el permeado de la membrana PDMS. Esto se
debe a que el azlcar en la solucién aumenta la presidon de vapor del alcohol a la vez que
disminuye la del agua. A pesar de que no se presentan los datos obtenidos al someter a
la membrana utilizada a un experimento de pervaporacién con la solucién binaria al 5%
en peso de etanol en agua (paso iii), los autores reportan que la performance de la

membrana PDMS fue restablecida una vez que se eliminé la glucosa de la alimentacion.

. . . C tracion d -
Flujo Flujo/Flujo de oncentracion de Selectividad Factor
etanol en permeado

(g/m2h) referencia (%) (%peso) (a) (B)

Ref. Experimental Ref. Experimental Ref. Exp. Ref. Exp.

(S.3) (5.2)* (S.3) (S.2)* (5.2)* (5.3)

3 PDMS 995,00 101,61  ** 21,5 234 *E 5,2 *x 4,3 4,68
g‘) Glu. PTMSP  1178,57 788 68,8 43,5 40,61 40,12 14,63 12,73 8,7 8,12
go i PDMS 995,00 99,49 ok 21,5 21,5 *E 5,2 *x 43 43
% PTMSP  1178,57 97,6 102,8 43,5 43,53 44,12 14,63 1500 8,7 38,70
é suc. PDMS 995,00 98,79 ok 21,5 20,2 *E 5,2 *x 4,3 4,04
8 PTMSP 1178,57 89,08 95,88 43,5 48,09 4585 14,63 16,09 8,7 9,62

* Resultados obtenidos luego de reemplazar la alimentacién con solucién fresca Etanol/Agua al 5% en peso. ** No se presentan

datos en la referencia.

Tabla 6.4. Resultados de las experiencias de pervaporacion con glucosa, glicerol y ac. succinico como

coproducto.
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Por el contrario, en el caso de la membrana de PTMSP el flujo total obtenido fue mas de
un 20% menor al valor de referencia presentado en la Tabla 6.3 y la concentracién de
etanol en el permeado y, en consecuencia, el factor de enriquecimiento disminuyeron
también, aunque no tan significativamente. Cuando se reemplazé la alimentacién por la
solucién binaria etanol/agua, el flujo total disminuyé aun mas y la concentracién de
etanol en el permeado fue también levemente mas baja, lo que resultdé en una
disminucion de la selectividad de la membrana hasta un valor de 12,7. Estos resultados
parecen indicar que el material de la membrana de PTMSP es afectado por la presencia
de glucosa en el medio de manera irreversible, al menos a corto plazo. Es posible que las
moléculas del azucar interactuen con el polimero bloqueando el paso a las moléculas de

etanol y agua.

La adicién de un 1% en peso de glicerol no afectd significativamente los parametros de
performance de las membranas de PDMS y PTMSP. Las diferencias en los flujos fue en
todos los casos fue menor a un 2,3% y no se observaron diferencias en las
concentraciones de permeado. Debe mencionarse, sin embargo, que ha sido reportado
gue concentraciones de glicerol en la alimentacidn cercanas al 1% en peso, llevaron a
una disminucion en el flujo total cuando se utilizaron membranas de silicona recubiertas
de silicalita [13] y de POMS [12], aunque la composicién del permeado en estos casos no

observo variacion.

Finalmente, cuando se agregé un 0,1% en peso de acido succinico a la alimentacion la
membrana Pervatech PDMS experimentd solamente una leve disminuciéon en la
concentracion de etanol en el permeado, mientas que los flujos obtenidos con la
membrana de PTMSP fueron un 10% menores a los valores de referencia, y la
concentracion de etanol en el permeado fue bastante superior. Ha sido reportado que
los acidos carboxilicos aumentan el grado de hidrofobicidad de algunas membranas de
PDMS [10, 13] debido a la adsorcién del acido en la superficie silicatada. Sin embargo,
debido a que el PTMSP es un material en desarrollo para las membranas de
pervaporacion, se cuenta con poca informacién disponible en cuanto a la interaccion de
estas membranas con diferentes compuestos. En el caso de la membrana Pervatech

PDMS los parametros de performance de la pervaporacién fueron restablecidos cuando
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se reemplazé la solucidén ternaria por la binaria [2]. En el caso de la membrana PTMSP,
se observaron aun flujos levemente menores y concentraciones de etanol en el
permeado intermedias entre las de referencia y las obtenidas con la solucién ternaria.
Esto resultd en una selectividad aumentada luego de trabajar con acido succinico en la

alimentacion, que llegé a un valor de 16.

6.3.3.2. Componentes permeables

La Tabla 6.5 presenta los resultados obtenidos experimentalmente para el caso del
agregado de los alcoholes superiores o fuseles. Al igual que en la secciéon anterior los
valores de los indicadores presentados en la Tabla 6.5, corresponden a la solucion

ternaria (S.3) en el caso de S y a la solucidn binaria (S.2) en el caso de a.

Para la membrana PDMS, se encontré que el flujo total experimenté un aumento de
alrededor del 5% cuando se adicioné 0,1% de alcohol isoamilico (IA) a la solucién base
etanol/agua, mientras que la concentracién de alcohol en el permeado no varié
significativamente. Por otra parte, debe tenerse en cuenta que el permeado contuvo un
1,6 % en peso de IA. Al reemplazar la alimentacién con una solucién binaria fresca, el
flujo total fue restablecido pero la concentracidon de etanol en el permeado disminuyé a

un valor de 19,45% en peso.

En el caso de la membrana de PTMSP, se observaron cambios drdsticos en cuanto a flujo
y concentracién de etanol en el permeado. Cuando el IA estuvo presente en la
alimentacion, el flujo fue un 46% menor al valor de referencia y la concentracién de
etanol en el permeado fue también significativamente menor. Sin embargo Ia
concentracion de IA en el permeado llegd a un valor de 3,76% en peso, de manera que la
concentracion total de alcoholes en el permeado alcanzd valores cercanos al 40% en
peso. Llamativamente, cuando se reemplazo la alimentacidon por una solucién binaria
base, los valores de flujo se restablecieron casi completamente mientras que la
concentracion de etanol en el permeado presentd un valor moderadamente mayor al de

referencia.
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Flujo Flujo/Flujo de e;zr;cleen:f::?nnegZo Selectividad Factor
1 0,
(g/m2h)  referencia (%) (%peso) (a) (B)
Experimental Experimental Exp. Exp.
Ref. Ref. Ref. Ref
(s.3) (S.2)* (S.3) (S.2)* (s.2)* - (S.3)
S5 PDMS 994,9 104,94 099,57 23,6 24,25 19,45 587 4,588 4,7 4,8
§-§o PTMSP 1178,57 54 94,68 43,5 34,67 49,3 14,63 18,477 8,7 6,9
g_ :L:D PDMS 994,9 106,01 108,08 23,6 20,7 22,3 587 5453 4,7 4,1
o
o ° PTMSP 1178,57 71,44 90,72 43,5 45,29 50,57 14,63 19,441 8,7 9,1

* Resultados obtenidos luego de reemplazar la alimentacion con solucidn fresca Etanol/Agua al 5% en peso.

Tabla 6.5. Resultados de las experiencias de pervaporacion con alcohol isoamilico y alcohol amilico activo

como coproducto.

El alcohol isoamilico es totalmente soluble en etanol y muy poco soluble en agua; tal es
asi que cuando se agrega en una concentracion del 1% en peso a la solucién basica de
etanol/agua al 5%, se observan 2 fases liquidas facilmente diferenciables a simple vista.
Ademas, como se observoé que el IA permed a través de ambas membranas poliméricas,

se puede afirmar que es un compuesto afin a ambos materiales.

Para la membrana de PTMSP, un aspecto que debe ser remarcado es que el factor de
separacion para el IA es de 37,6 y el del etanol de casi 7. En otras palabras, el IA es el
componente que permea preferencialmente. Es probable que la adsorcion del fusel en la
superficie activa de la membrana cause una fuerte repulsién de las moléculas de agua,
impidiendo en gran parte el “flujo acoplado” de las moléculas de etanol con las de agua
dando lugar de esta manera a una disminucién del flujo total. Este fendmeno no se
observd en el caso de la membrana PDMS porque la diferencia entre los factores de
separacién del fusel y del etanol fue bastante menor, 16 (1,6% en peso de IA en el

permeado) vy 4,85, respectivamente.

Por otra parte, debe mencionarse que durante las experiencias de la etapa iii)
(soluciones binarias alcohol-agua) pudo detectarse la presencia de IA a partir de su olor
caracteristico. Sin embargo, el fusel no se detectd en los permeados obtenidos. Asi, el
aumento en la concentracion de etanol observado al reemplazar la alimentacién por la

solucién binaria base, podria deberse a que las trazas de IA que quedaron adsorbidas en
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la membrana facilitaron el transporte del etanol y se generd por lo tanto un aumento en

III

la selectividad “residua

El mismo razonamiento puede aplicarse para explicar los fendmenos observados en las
performances de las membranas cuando se adiciond a la alimentacién alcohol amilico
activo (AA). Las concentraciones de AA en el permeado fueron del 2% en peso para la
membrana PDMS y del 3,16% en peso para la membrana PTMSP. Al igual que su
isdmero, el AA es totalmente soluble en etanol y poco soluble en agua. Sin embargo, el
AA presenta una solubilidad en agua de 31 g/l a temperatura ambiente que es casi un
30% mayor que la correspondiente al IA en iguales condiciones. Teniendo este aspecto
en mente, la disminucién observada en el flujo de la membrana de PTMSP no resulta tan
marcada debido a que probablemente el AA adsorbido en la capa activa de la membrana
repele con menor fuerza las moléculas de agua. El aumento en la concentraciéon de
etanol en el permeado también puede deberse a que al permitir un transporte mayor de
moléculas de agua a través de la membrana, también se permite el paso de una mayor

cantidad de moléculas de etanol por efecto de acople.

Para explicar mas claramente el efecto observado por la adicién de los alcoholes
amilicos a la solucién binaria base, se puede imaginar que ocurre la siguiente secuencia

en la membrana de PTMSP:

a) La membrana adsorbe preferencialmente al alcohol amilico, o a una solucién casi
anhidra de etanol/amilico, repeliendo con mas o menos fuerza las moléculas de
agua presentes en la alimentacion.

b) La membrana modificada por esta adsorcién, permea preferencialmente los
alcoholes, y la variacién en la composicion de etanol se debe a que en el
permeado existe ademas alrededor de 3,5% en peso de alcohol amilico (IA o AA).

c) Cuando se elimina el alcohol amilico de la alimentacion, las moléculas del fusel
gue quedaron adsorbidas en la membrana, facilitan el paso de las moléculas de

etanol en relacién al agua.

En el caso de la membrana de PDMS, a pesar de que los flujos no fueron modificados

marcadamente, el comportamiento en el caso del IA es distinto al del AA en cuanto a la
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composicion del permeado. Una vez que se reemplazé la alimentacién por una solucién
binaria base, los parametros de la performance fueron restablecidos casi en su totalidad.
Para explicar estas diferencias se propuso la realizacion de experimentos de sorcidn para
medir el grado de hinchamiento o “swelling” de ambos alcoholes en el PDMS puro. El
nivel de hinchamiento del AA (0,269 cm?/g) fue el doble que para el 1A (0,129 cm®/g).
Asi, el hecho de que la concentracién de etanol en el permeado para el caso de la
adicion de AA disminuya, se puede explicar debido a que el nivel de hinchamiento de la
membrana estd por lo general asociado a un aumento del flujo del componente sorbido
[25]. El hecho de que la diferencia entre los factores de enriquecimiento 8 del amilico en

cuestion y el etanol sea mayor en el caso de el AA que del IA refuerza esta hipotesis.

6.3.4. Pervaporacion con medios fermentados

Los experimentos con medios fermentados se realizaron Unicamente con la membrana
Pervatech PDMS, para la cual no se observaron grosso modo cambios significativos con
los compuestos estudiados en la seccidn anterior y se cuenta con suficientes referencias
bibliograficas para realizar una comparacion. Como alimentacién se utilizaron caldos
fermentados que se obtuvieron siguiendo el procedimiento explicado en la seccién 5.2.1
para maiz molido con un 77% de almiddn. La Figura 6.9 compara los flujos obtenidos en

estos experimentos con los obtenidos a partir de soluciones binarias etanol/agua.

Al trabajar con el medio fermentado, todos los flujos disminuyeron entre un 10 y un 12%
respecto al caso base de la solucidn etanol/agua, mientras no se observaron cambios

significativos en la selectividad.

Ademas, antes y después de trabajar con el medio fermentado, se realizaron
experiencias con agua pura como alimentacién (Figura 6.10). El flujo en estas ultimas
experiencias disminuyd en un 11,5%, lo que parece estar indicando que si bien no hay
deterioro de la membrana Pervatech PDMS (ya que la selectividad es la misma luego de
trabajar con el medio de fermentacion), algin componente de la alimentacién produjo

un bloqueo en la matriz de la membrana.
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Figura 6.9. Flujo total, y flujos parciales de etanol y agua en la pervaporacién de soluciones binarias y de

medios fermentados.
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Figura 6.10. Comparacién del flujo de agua pura antes y después de trabajar con el medio de

fermentacion.

Teniendo en cuenta, que de acuerdo a los experimentos realizados con las soluciones
ternarias los coproductos no afectan la performance de la membrana Pervatech PDMS,
los resultados obtenidos en esta seccidén son acordes a los presentados por Gaykard et

al. [7]. Estos autores trabajaron con la misma membrana (y en las mismas condiciones)
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con agregado de diferentes polimeros intracelulares de las levaduras y reportaron
disminuciones del flujo total para todos ellos, sin variaciéon aparente de la selectividad.
Los porcentajes de disminucion del flujo fueron: ~3% para el RNA, ~5% para los

polisacaridos, ~6,5% para las proteinas y ~10% para los fosfolipidos.

6.3.5. Pervaporacion de “mezclas” muticomponentes

Debido a que los mayores efectos de los coproductos de fermentacion estudiados en la
seccion 6.3.3 fueron observados para la membrana de PTMSP, se decidié realizar un set
de experimentos adicional en el cual la alimentacidn se prepard agregando a la solucién
binaria bdsica los cinco compuestos estudiados previamente en las concentraciones
ensayadas (5% glucosa, 1% glicerol, 0,1% ac. Succinico, 0,1% AA y 0,1% IA). Los
resultados obtenidos se presentan en la Tabla 6.6. Una vez mas, los valores de los
indicadores presentados en la Tabla 6.6, corresponden a la solucién multicomponentes

(M) en el caso de [ y a la solucién binaria (S.2) en el caso de a.

. . . C tracion d .. C tracio
Flujo Flujo/Flujo de oncentracion e Selectividad Factor oncentracion en
permeado (%peso)

(g/m2h)  referencia (%) etanol en permeado (a) (B)

(%peso)
Experimental Experimental Exp. Exp.
Ref. ———  Ref. ———— Ref. Ref. 1A AA
(M) (S.2)* (M) (S.2)* (s.2)* (M)
1178,57 59,84 101,6 43,5 422 495 1463 186 87 85 3,66 3,25

* Resultados obtenidos luego de reemplazar la alimentacion con solucidn fresca Etanol/Agua al 5% en peso.

Tabla 6.6. Resultados de las experiencias de pervaporacion con la solucion multicomponentes.

Como se puede notar, los efectos reversibles observados en el flujo pueden atribuirse a
los fuseles presentes, que a su vez se encuentran en concentraciones similares a las
resultantes en los experimentos con las soluciones ternarias correspondientes. Ademas,
la concentracion de etanol en el permeado no observd diferencias significativas en

relacion a los valores de referencia cuando se trabajo con la mezcla multicomponentes.
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Sin embargo, la selectividad residual inmediata de la membrana al reemplazar la
alimentacion con una solucién binaria base, experimentd un aumento significativo
alcanzando un valor de 18,6 el cual también es similar a los obtenidos con las soluciones
ternarias de los alcoholes amilicos. El efecto de la glucosa, no fue observado aqui, tal vez

por solapamiento de los efectos de ésta con los producidos por los fuseles.

6.4. Conclusiones

La membrana de PTMSP fue la que presenté los mayores valores de flujo total y
selectividad en todo el rango de concentraciones evaluado. La membrana Pervatech
PDMS presentd un flujo de permeado mds alto que la Pervap 4060, pero los valores de

selectividad de esta ultima fueron mucho mas elevados.

Al comparar las performances de las 3 membranas aplicadas al caso de la remocién
continua de etanol de un fermentador con una concentracion al 6% en peso, se
demostré que a pesar de que las membranas Pervap 4060 y PTMSP de VITO producen
corrientes de alimentacidn al sector de destilacién que son mas ricas en etanol que la
producida por la membrana Pervatech PDMS, la etapa de purificacidon y deshidratacion
final presenta valores que no difieren demasiado unos de otros. Esto se debe a la
presencia de un pinch tangencial que controla la separaciéon. Sin embargo, la alta
selectividad de la membrana PTMSP da lugar no sélo a una reduccion del drea de
membrana superior al 50 %, sino que la alternativa reduce también la potencia de
condensacién por refrigeracion del permeado y de recalentamiento entre etapas del
retenido. El costo por litro de bioetanol producido utilizando la membrana de PTMSP
resulté casi un 12% menor al correspondiente al proceso convencional y un 22,5%

menor al obtenido utilizando la membrana Pervatech PDMS.

La performance de la membrana de PTMSP es fuertemente afectada por la presencia de
alcoholes fuseles en la alimentacidn, mientras que no se observaron cambios
significativos en los indicadores de performance de la membrana de PDMS. Sin embargo,

esta ultima experimenta un bloqueo que reduce el flujo de permeado en alrededor de
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un 12% y que parece deberse a los polimeros intracelulares presentes en las levaduras

estandar [7].

Finalmente, a partir del estudio realizado se ponen de manifiesto virtudes y defectos de

los distintos enfoques utilizados para la seleccion de la membrana aopropiada.

El uso del indice de performance de separacién (PSI) en el “screening” de membranas
resulta apropiado por su sencillez; sin embargo, queda claro que puede dar lugar a

sobre-estimaciones de performance.

El modelado conceptual de procesos demuestra ser una herramienta adecuada para la
seleccion de membrnas dado que considera todo el proceso y los “tradee-offs”
involucrados. Sin embargo, para hacer posible su uso se deben normalmente realizar
algunas suposiciones simplificatorias (i.e., mezcla binaria etanol-agua) que desprecian el

efecto de las especies en trazas en la performance de las membranas.

La seleccién de la membrana mas apropiada es entonces una tarea que requiere del
trabajo coordinado de distintas disciplinas. La colaboracién entre la CONICET, la
Universidad Nacional del Litoral y la KU Leuven apunta en ese sentido al vincular grupos
especializados en la ingenieria de procesos, fermentaciones alcohdlicas y procesos de

membranas.
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7.1. Introduccion

El presente, es el Ultimo capitulo de esta tesis y tiene por objetivo no solamente
remarcar las conclusiones obtenidas en cada seccidon sino también presentar
conclusiones generales que solo han podido analizarse una vez desarrollados los
distintos tépicos y aspectos inherentes a cada uno de los Capitulos. De esta manera, las
principales conclusiones y aportes surgidos del trabajo realizado se presentan en la
seccidn 7.2, mientras que en la seccidn 7.3 se proponen algunas recomendaciones para
las lineas de investigacion y los trabajos futuros que pueden desarrollarse como

extensiones de esta tesis.
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7.2. Conclusiones y aportes principales
7.2.1. Procesos hibridos en Ila recuperacion de alcohol

isopropilico

De acuerdo con los resultados obtenidos a partir de los modelos desarrollados para las
etapas de pervaporacién hidrofilica y destilacién en el caso de estudio correspondiente a
la recuperacién de solventes de una industria farmacéutica, la alternativa de un proceso
hibrido compuesto por una primera etapa de pervaporacion hidrofilica y una etapa final
de destilacion resulta factible tanto desde el punto de vista tecnoldgico como
econdmico. El producto obtenido puede ser reutilizado ya que presenta una alta pureza
y las regulaciones ambientales son respetadas. Mas aun, la brecha entre el costo
estimado por tonelada de IPA recuperado y el costo por tonelada de IPA fresco,

incentiva el uso del proceso hibrido.

Por otra parte, a partir de la comparacién de la performance de las membranas de
pervaporaciéon hidrofilicas, se demostré que el indice PSI es mas util si se redefine en
términos de una separacién dada. Esta nueva definicidn del indice PSI requiere de una
cantidad limitada de experimentos a una temperatura cuasi-dptima, pero presenta la
ventaja de que la performance de una membrana en particular esta relacionada a una

separacion especifica deseada en lugar de estarlo a un Unico punto experimental.

7.2.2. Produccion de bioetanol de maiz

En esta tesis se demostrd la factibilidad de la utilizacion de maiz contaminado con
fumonisinas como materia prima en la produccion convencional de bioetanol. A partir
de los indicadores de fermentacidon obtenidos se concluyd que es razonable utilizarlo
hasta un nivel de contaminacién que no supere las 140 ppm, ya gue mayores
concentraciones de fumonisinas en la materia prima llevarian a un aumento de mas del

15% en el tamano del fermentador. El rango de concentraciones de fumonisinas en maiz
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con valores entre 0 y 140 ppm coincide ademads con las concentraciones encontradas en
maiz contaminado naturalmente en la Argentina, entre los cuales el mayor valor
reportado fue de 154,4 ppm. Por otra parte, el precio estimado para maiz con 140 ppm
de fumonisinas representd el 67% del correspondiente al maiz no contaminado,
mientras que los precios maximos por tonelada de materia prima fuertemente

contaminada pueden alcanzar valores tan bajos como el 30% de la del grano sano.

Los valores de los indicadores de fermentacion evaluados dentro del rango 0-152 ppm
de fumonisinas en maiz fueron valores buenos y estables, lo que incentivé el estudio de
alternativas de pervaporacién hidrofébica que pudiesen remover continuamente el
etanol producido en la etapa de fermentacion y mejorar de esta manera el panorama
econdmico mediante la operacion del fermentador en modo continuo. Se obtuvieron
valores para la concentracion de etanol en el fermentador a la cual la levadura S.
cerevisiae comienza a experimentar inhibicion, se estudid la influencia en la
performance del proceso fermentativo de la presencia de los sélidos obtenidos a través
el proceso de molienda en seco en los medios de fermentacidon, y se identificaron y
cuantificaron los principales coproductos formados durante la etapa fermentacion. La
informacién proporcionada en el desarrollo de esta tesis es asi imprescindible como
punto de partida para el disefio de un proceso (o experimento a escala laboratorio)
donde se acople un proceso de remocion continua del etanol al fermentador (i.e.,

pervaporacion hidrofdbica).

7.2.3. Procesos hibridos aplicados a la produccion de bioetanol

Se compararon performances de diferentes membranas de pervaporacion hidrofdbicas
que, para el caso de la remocién continua de bioetanol del fermentador, produjeron
corrientes de permeado que variaron unas de otras tanto en flujo como en selectividad,
y por lo tanto en el area de membrana necesaria para realizar la separacion. Sin
embargo, la etapa de purificacién y deshidratacién final casi no fue afectada por estas

variaciones, obteniéndose valores similares sin importar la selectividad presentada por
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la membrana hidrofébica. La causa de este comportamiento reside en que la separacién

por destilacion esta controlada por un pinch tangencial.

Calculando los costos totales en USS/litro para una planta de 24 millones de litros por
ano se llegd a la conclusion que las membranas de pervaporacion hidrofdbicas que se
encuentran comercialmente disponibles en la actualidad (como las membranas de
PDMS) no resultan atractivas en la aplicacion del proceso hibrido fermentacion-
pervaporacién si se las compara con el proceso convencional operado en forma
discontinua. Sin embargo, membranas de materiales relativamente nuevos como el
PTMSP pueden llegar a representar una reduccion de alrededor del 50 % de los costos
(tanto de inversién como de operacion) del sector de pervaporacién hidrofébica,
derivando en una reduccién del costo total por litro de bioetanol producido de casi un
12% comparada con el proceso convencional, y de alrededor de un 25% al obtenido
utilizando las membranas de PDMS (Tabla 7.1.). En este caso, la causa de la reduccién de
costos se debe no sélo a la mejor performance de la membrana sino también a una
drastica reducciéon del caudal de agua del proceso que influye tanto aguas abajo

(obtencién de DDGS) como aguas arriba de la etapa de fermentacion.

Membrana

Pardmetro Pervap 4060 Pervatech PDMS PTMSP
Flujo (kg/mzh) 556,858 926,088 1.194,208
Selectividad 8,993 5,022 14,206
indice PSI 5.007,824 4.650,814 16.964,919
PSI relativo (100% Pervatch) 107,676 100 364,773
usS/litro 0,59 0,62 0,47
Costo relativo (100% Pervatech) 95,16 100 75,81

Tabla 7.1. Comparacidén de los parametros de performance de las membranas hidrofébicas Pervap 4060,

Pervatech PDMS y PTMSP de Vito para la remocién continua de etanol de un fermentador.
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Mads alld de los resultados alentadores obtenidos es importante tener en cuenta que las
membranas de PTMSP son fuertemente afectadas por la presencia de alcoholes fuseles
en la alimentacidon, mientras que el PDMS no presenta mayores variaciones de
performance con ninguno de los coproductos generados durante la etapa de
fermentacién. Sin embargo, las membranas PDMS experimentan un bloqueo cuando se
trabaja con los medios reales, cuya causa probable seria producto de la presencia de los

polimeros liberados al medio de cultivo durante la lisis celular.

7.2.4. Aportes metodologicos

En el estudio de la recuperaciéon de IPA de la corriente de desechos farmacéutica, la
busqueda de un disefio cuasi-Optimo del proceso global con la ayuda de modelos
conceptuales para cada operacion unitaria resuelta en una dada secuencia presenta una
ventaja notable con respecto a los modelos de optimizacidon rigurosa debido a su relativa
sencillez. No menos importante es el hecho de que de la aplicacidon de esta metodologia
surgié naturalmente la adopcién del tipo de columna de destilacion mas conveniente
para los distintos valores de la variable de optimizacidon. En un enfoque riguroso, se
tendria que haber recurrido a programaciones del tipo MINLP o disyuntiva a fin de tener
en cuenta todas las configuraciones posibles del proceso y esto conlleva el riesgo de no
haber previsto de antemano la necesidad de incorporar las diferentes configuraciones

de la columna.

Por otro lado, en el estudio de factibilidad de la produccion de bioetanol a partir de maiz
contaminado, se propuso una metodologia basada en el disefio para estimar los costos
totales de inversién y operacion la cual utiliza como recursos tanto datos de costos de
plantas de producciéon, como datos experimentales y modelado conceptual de algunas
de las operaciones unitarias involucradas en la etapa de purificaciéon. Este método tiene
la ventaja de que es facilmente aplicable por los profesionales de la industria dado que
recurre al modelado conceptual de procesos vy, por lo tanto, requiere de una carga

computacional mucho mas pequena que si se utilizase la programacién MINLP.
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Finalmente, a partir del estudio realizado se ponen de manifiesto virtudes y defectos de
los distintos enfoques utilizados para la seleccion de la membrana apropiada. El uso del
indice de performance de separacion (PSI) en el “screening” de membranas resulta
apropiado por su sencillez; sin embargo, queda claro que puede dar lugar a sobre-

estimaciones de performance (ver Tabla 7.1).

El modelado conceptual de procesos demuestra ser una herramienta adecuada para la
seleccion de membranas dado que considera todo el proceso y los “tradee-offs”
involucrados. Sin embargo, para hacer posible su uso se deben normalmente realizar
algunas suposiciones simplificatorias (i.e., mezcla binaria etanol-agua) que desprecian el

efecto de las especies en trazas en la performance de las membranas.

La seleccién de la membrana mas apropiada es entonces una tarea que requiere del
trabajo coordinado de distintas disciplinas. La colaboraciéon entre la CONICET, la
Universidad Nacional del Litoral y la KU Leuven apunta en ese sentido al vincular grupos
especializados en la ingenieria de procesos, fermentaciones alcohdlicas y procesos de

membranas.

7.3. Recomendaciones para trabajos futuros

A lo largo de esta tesis se ha demostrado el gran potencial que presentan los procesos
hibridos que involucran pervaporacion tanto con membranas hidrofilicas como
hidrofébicas. Sin tener en cuenta los aspectos econdmicos, la pervaporacién es
considerada como una tecnologia limpia con ventajas ostensibles con respecto a la
destilacidon. De esta manera, el reemplazo de una columna de destilacidon por una unidad
de pervaporacion contribuird a que el proceso sea mas amigable con el medio ambiente.
Sin embargo, la aplicabilidad de estos procesos probablemente sélo sea posible si la

economicidad de la planta es mayor o igual a la del estado del arte.

En el caso de la produccién de bioetanol de maiz, se logrard una reduccién de los costos

solo si es posible desarrollar membranas de pervaporaciéon hidrofdbicas con mayores
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selectividades, que presenten tiempos de vida util y precios razonables. Las membranas
de PTMSP parecen ofrecer una alternativa prometedora, por lo que seria recomendable

concentrar esfuerzos de investigacién en mejorar la estabilidad de estas membranas.

Por otra parte y con el fin de obtener pardmetros de operacién mas reales, se hace
necesario el desarrollo de un modelo del proceso global que integre completamente a
las etapas de pervaporacion y fermentacién. Para lograr este objetivo, sera
indispensable acoplar una unidad de membrana a un bioreactor a escala laboratorio
para obtener los datos experimentales necesarios. Este objetivo podra alcanzarse en el
mediano plazo dado que se ha recibido una donacién por parte del Servivio Aleman de
Intercambio Académico (DAAD) de un equipo de pervaporacion (Sulzer Chemtech, Suiza)
de 0.2 m? de drea de membrana que se sumara al equipo de testeo de membranas (CM
Celfa Membrantrentechnik, Suiza) de 28 cm? de area gue ya posee el grupo de INGAR-

CONICET.

Finalmente, otro aspecto relevante para el éxito de la produccién de bioetanol a partir
de materia prima contaminada con fumonisinas es el estudio y desarrollo de procesos de
detoxificacién para maiz (y productos o subproductos de maiz) que resulten mas
econdmicos, de manera de considerar el crédito debido a la venta del DDGS en las

plantas que trabajen con materia prima contaminada.
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