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INTRODUCCION

En los ultimos anos, el tratamiento de efluentes industriales se ha transformado en una tarea
de mucha importancia por diferentes razones, principalmente por el cuidado del ambiente, la
prevencion de problemas de salud poblacionales y la sustentabilidad en el uso de los
recursos productivos (Ghumra, Agarkoti & Gogate, 2021). En la industria alimenticia, este
tratamiento se encuentra enfocado en los contaminantes organicos presentes en el agua
(Varjani et al., 2021) y, particularmente en la industria de oleaginosas, el problema surge de
los solventes utilizados para el proceso. Para la extraccion de aceite de las semillas de soja
se utiliza hexano como solvente y luego, las semillas se someten a un tratamiento posterior
de concentracion de proteinas, extrayendo sus carbohidratos con etanol y agua. Al finalizar
el proceso se tiene una mezcla de hexano, etanol y agua que, en el presente trabajo, se
pretende separar los componentes para poder reutilizarlo.

OBJETIVOS

e Estudiar y modelar el equilibrio fisico-quimico del sistema hexano, etanol y agua.
e Analizar el proceso de destilacion a utilizar para separar la mezcla.
o Estudiar la optimizacién energética y material del sistema.
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METODOLOGIA

Modelado del equilibrio del sistema Hexano-Etanol-Agua

Para poder modelar el equilibrio ternario se determinaron los coeficientes binarios entre
cada uno de los componentes. Luego, éstos se utilizaron en los simuladores Unisim Thermo
Workbench y Unisim Design.

Primeramente, se estableci6 a partir de qué modelo se definen los coeficientes de actividad.
Se adopté como referencia lo expuesto por V. Gomis et. al (Gomis et. al., 2007) para elegir
un modelo y se observé que, el que mejor representaba al equilibrio con respecto a los
datos experimentales era el Modelo no aleatorio de dos liquidos - NRTL. Este es un modelo
que se aplica de forma fiable a muchas mezclas con diferentes propiedades en sus
componentes y puede predecir la miscibilidad parcial entre dos fases liquidas (Mancilla,
Olaya and Reyes-Labarta, 2016). En el caso en estudio, se contd con dos compuestos
organicos (hexano y etanol) y uno inorganico (agua), lo que muestra un sistema con
propiedades e interacciones diferentes.

Una vez establecido el modelo, se calcularon los parametros binarios con el uso de datos
bibliograficos (Gmehling and Onken, 1977a, 1977b), el programa GNU Octave y el simulador
Unisim Thermo Workbench.

Determinacion de los azeétropos y el equilibrio liquido-vapor

Se comenz6 con una pequena aproximacion de los azebtropos binarios a partir de
bibliografia y luego, se comprobaron y se definieron a partir del simulador mencionado
anteriormente.

Para determinar la fase vapor se utilizé el simulador Unisim Design, empleando un
mezclador y con la implementacion de la herramienta Databook, se logr6 la descripcion de
los valores deseados, teniendo como composicion final del equilibrio liquido-vapor la
correspondiente al aze6tropo de minima.

Proceso de destilacion mejorada

Se eligi6 como proceso de separacion debido a que el sistema presenta azedtropos y se
llevo a cabo con el simulador Unisim Design.

Se establecieron como condiciones de entrada las provenientes del proceso de extraccion
de aceite y concentracion de proteinas: 10% de hexano, 55% de etanol y 35% de agua.
Luego, utilizando el diagrama ternario con las curvas residuo, se determinaron las zonas por
donde iban a operar las columnas utilizadas en el proceso de destilacién y se establecieron
el numero de etapas tedricas, el plato 6ptimo de alimentacion, y la relacion minima de reflujo
de cada una de ellas a partir del método Shortcut. Para este método se definieron
componentes hipotéticos segun la columna de analisis.

El nimero de columnas utilizadas se determiné progresivamente segun las composiciones
de destilado y fondo que se obtuvieron en cada una de ellas, y se adopté como presion de
trabajo 1 atm.

CONCLUSIONES

Modelado del equilibrio del sistema Hexano-Etanol-Agua

Se obtuvieron los valores de los coeficientes binarios con los que se contruy6 el diagrama
ternario (Figura 1) de equilibrio liquido-liquido con las rectas de reparto y una superposicién
del equilibrio liquido-liquido-vapor con los cuatro azeo6tropos presentes en el sistema.
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Figura 1: Diagrama ternario de equilibrio liquido- Figura 2: Diagrama ternario con limites de
liquido-vapor. Los puntos verdes corresponder a destilacion. Referencias: HE corresponde a
los azebtropos binarios y el punto rojo al Hexano enriquecido y EE corresponde a Etanol
azeobtropo ternario. La curva azul representa la enriquecido.

fase vapor.

Proceso de destilacion mejorada

Se analizaron los limites de destilacion determinados a partir de los azeo6tropos del sistema,
y con ellos se construyd el diagrama ternario que se puede observar en la Figura 2.
Ademas, en ésta se muestran las rectas de operacion de los equipos presentes en el
proceso que se describiran a continuacion.

El proceso disenado se observa en la Figura 3, y su resultado numérico se muestra en la
Tabla 1. Se comenzé con la simulacion de la “Columna 1” de platos, con la corriente de
alimentacién proveniente del proceso de extraccion y posterior concentracion de proteinas
de las semillas de soja. Para la construccién de ésta se adoptaron 12 etapas tedricas, con la
alimentacién en el plato numero 6 y una relacion de reflujo de 1,1 y, se obtuvo como
producto de fondo una corriente compuesta principalmente de agua (corriente F-1).

Se disminuy6 la temperatura del destilado de la primera columna (D-1), con un
intercambiador de calor, alcanzando los 40 °C. Luego, se colocd un separador trifasico,
obteniendo una corriente enriquecida en hexano y otra enriquecida en etanol.
Posteriormente, se simul6 la “Columna 2”, también de platos, con la corriente enriquecida en
hexano como alimentacién. Se adoptaron 4 etapas tedricas, con la alimentacién en el plato 2
y una relacion de reflujo de 1,5. Se obtuvo como producto por fondo una corriente de hexano
con alta pureza (F-2), y de destilado (D-2) una corriente con la composicién del azeétropo
hexano-etanol.

En las dos columnas de destilacion y en el separador, se observan 3 corrientes de vapor (V-
1, V-2 y V-separador) que se tuvieron en cuenta en el disefio como corrientes de venteo.

Finalmente, en el anadlisis del equilibrio fisico-quimico del sistema se logr6 modelarlo con
una buena aproximacion de los resultados comparados con los datos bibliograficos
utilizados. Con respecto al proceso de destilacion llevado a cabo, se logré obtener agua y
hexano concentrados. Sin embargo, si bien se obtuvo un valor mayoritario de etanol en la
corriente de etanol enriquecido, se debe continuar trabajando en el proceso para alcanzar la
mayor pureza posible de este compuesto. Ademas, una vez obtenido el resultado deseado,
en el futuro se pretende optimizar energéticamente el sistema de recuperacion disefado.
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Figura 3: Proceso de separacién para el sistema de hexano, etanol y agua.

Tabla1: Resultados del proceso de separacion.

Corrientes Composiciones molares Flujo molar Temperatura
Hexano Etanol Agua [kgmol/h] [°C]
A 0,1000 0,5500 0,3500 1000 57,46
D-1 0,1773 0,6579 0,1648 742,9 57,47
F-1 0,0000 0,0009 0,9990 257,1 99,85
en'jigﬁae’;‘i’ o 0,8627 0,1369 0,0004 79,46 40
enféi:;gl. o 0,0951 0,7203 0,1845 663 4 40
D-2 0,6556 0,3434 0,0010 31,53 58,95
F-2 0,9990 0,0010 0,0000 47,93 68,96
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