Simulacién del proceso
de extraccion liquida para
la produccion directa de gasohol
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RESUMEN

En este articulo se describe un proceso para la produccion directa de gasohol a partir de mezclas con
concaentraciones altas de etanol por extraceidn liquida, usando gasolina coma solvente, Considerando la
gasolina como una mezcla da muchos hidrocarburos; usando el Método UNIFAC de Contribucidn por
Grupos tanto para lacaracierizaclin de mezclas complejas entérmings de compuestos modelo coma para
la prediccion de |os equilibiios quimicos. El proceso se simuld en un programa en FORTRAN 77 v s

muastran algunos resultados.

INTRODUCCION

=1 vso adecuado de los combustibles derivados del petrdleo es indudable sna necesidad
apremiante a nivel mundial por ser el crudo un recurso natural no renovable. Conscien-
te de este kecho, el hombre desde mediados de 1370, periodo en sl gue aparecieron
las dificultades de abastecimiento de hidrocarburos derivados del petrdleo, ba tratado
de utilizar les carburantes provenientes de recursoes naturales renovables, gue hagan
posible la sustitucidn parcial o Lote]l de la gasolina.
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Por sus especiales caracteristicas de rendimlento, vy en particular por la forma directa
y relativamente sencilla como se puede sustituir la energia proveniente de los hidro
carburos liguidos derivados del petrGleo, la biomasa merece la atencidn de muchos
pafses del mundo, principalmente de aquelios que refinen las condiciones para produ-
cirla, como el nuestro. El auge que a nivel mundial ha traido consigo el uso de este
tipo de mezclas, ha dado origen al gasohol (una mezcla de gasolina y etanol anhidro
obtenida a partir de la biomasa); combustible de uso directo sin implicaciones adver-
sas sobre el medic ambiente. El conocimiento de estas mezclas es aiin vago ¥ la ne-
cesidad de ampliar &ste y eliminar parte de las restricciones supuestas en la mayo-
tfa de los trabajos llevados a cabo hasta shora sobre el tema, ha dado origen a esta
investigacién. En ella se plantea la produccifn directa de gasohol con un 10% en peso
de etanol, por extraccién con gasolina; tratando &sta como una mezcla compleja. El
conocimiento sobre la caracterizacién de mezclas complejas vy la determinacidn ade-
cuada de los equilibrios liquido-liquide y vapor-liquido y ademés la separacidn del
etanol del agua por extracciin con gasolina, son los justificativos que enmarcan esta
investigacion. El producto de este trabajo lo constituye por tanto, un paquete de pro
gramas los cuales representan un aporte significativo a los procesos de separacidn que
involucren mezclas complejas.

MODELO MATEMATICO

El tratamiento matematico involucra varias etapas, desarrolladas en dos grandes gru-
pos los cuales se describen secuencialmente. En el primer grupo se realiza la caracte
rizacién de la gasolina a partir de los datos experimentales dados en la Tabla 1, los
cuales fueron suministrados por la Empresa Colombiana de Petrflecs, con el fin de
identificar los compuestos modelo representativos de esta. En el segundo grupo se rea-
liza el cllculo de la columna de extraccidén liquida a partir de la caracterizacién he-
cha.

IDENTIFICACION DE LO5 COMPUESTOS MODELO

El métndo de contribucién por grupos UNIFAC para predecir el equilibrio vapor-1igui-
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do (2), (5), (12} ha sido usado como una base para describir fracciones complejas del
petrolec en términos de compuestos modelo (10} y presiones de vapor de compuestos
puros (6) requiriendo para su ejecucién un anélisis TBP y PNA del corte de crudo a
estudiar, restringido a fracciones del petréleo de bajos a moderados pesos moleculares
a temperaturas hasta 600 K.

TABLA 1.- Propiedades de la gasolina natural

Curva de destilacibn ASTM D-86

% Destilado Temperatura, K
LLB.F. 308.60
10 367.57
20 381.20
30 JBR.13
40 396.33
50 407.44
60 417.44
70 426.32
&0 439.67
E.F. 480.64

Informacion adicional:

GAPIZTE, A : 56.2

Ng7a K 1.4226

5.6. 979 K 0.7528

% S i 0.0

MABP : 2513

MW : 110

PNA i T74.02% , 19.353% , 6.83%
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PROCEDIMIENTO DE CALCULO PARA LA IDENTIFICACION DE LOS COMPUESTOS
MODELO

- Dividir la curva ASTM en subfracciones.

- A partir del analisis PNA, asignar valores a X

- Definir la estructura de los compuestos modelo de las subfracciones en términos de
la matriz UNIFAC vkm.

- Determinar el peso molecular de los compuestos modelo de acuerdo con el nGmero
de grupos, el cual se ajusta de tal forma que el punto de ebullicién de la mezcla
de los compuestos modelo coincida con €l punto de ebulliciébn del voumen medio de
la subfraccidn real.

- Si la presién de vapor de los compuestos modelo difiere mucho, la estructura de
estos se cambia de tal forma gue al mismo tiempo produzca un acercamiento en la
presitn de vapor.

El punto de ebullicidn se calcula suponiendo:

N
& 8
Pa O X Y.P (1)
i i i
i=1
donde:

X : fraccibn molecular tomada del PNA,

*rf : coeficiente de actividad del componente i, el cual se calcula a partir
del método UNIFAC de contribucion por grupos. (2), (5), (12).

F'iS ¢ Presifn de vapor de los componentes puros, la cual se calcula también
a partir del mé&todo de contribucidn por grupos UNIFAC, en parte ba-
sado sobre el método UNIFAC para predecir coeficientes de actividad
en fase liquida. (6)

"u’km : Matriz que representa el nimero de grupos k en la molécula i, la cual

es una funcién de n, donde n se establece de tal forma que el punto
de burbuja de la mezcla de los compuestos modelo iguale el punto de

ebullicidn del volumen medio cbservado.
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PROCEDIMIENTO DE CALCULO PARA EL EQUILIBRIO
VAPOR-LIQUIDO SEGUN UNIFAC

El método de contribucién por grupos UNIFAC, para predecir los coeficientes de acti
vidad en fase Ifquida se usa ampliamente para célculos de equilibrios de fase. El cal-
culo del equilibrio vapor-liguido utilizando esta técnica (1), (2), (3), (6), (8), estd im-
plicitarente-involucrado en la identificacién de los compuestos modelo represcntativos

de la gasolina. {10}, {3)

La exactitud v el rango de aplicabilidad del método dependen del nimero disponible
de parametros de grupe conliables. Estos pardmetros fueron obtenidos por Skjold
Jurgensen Steen et al., (12), minimizando una funcién objetivo donde se incluyen tanto
los coeficientes de actividad calculados segn UNIFAC como los coeficientes de acti-

vidad calculados experimentalmente.

La ecuacion lundamental para el célculo del equilibrico vapor-liquide es:

donde:
Ei coeficlente de fugacidad
f? fugecidad en el estado estandar
¥ coeficiente de actividad del componente i el cual se calcula segiin UNIFAC

El coeficiente de fuga{:idadaicamcterlza la desviacidn con respecto a la idealidad
de la fase de vapor y éste se calcula empleando una ecuacifin de estado la cual ge-
neralmente incluve el segundo coeficiente Virial de 1a mezcla, coeficiente gque puede
predecirse de acuerdo con el reciente aporte del método de contribucion por grupos
(#) , el cual evita el uso de parAmetros empiricos v abarca un amplio rango de com-

puestos,

El segundo coeficiente Virial cruzado, Blj* puede calcularse por medio de la corre-
lacin de I'sonopoulos (14) v el coeficiente de fugacidad en el estado estandar flc'
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pucde haccrse de acuerdo con la siguiente ecuacidn:

0 s s ViL P - Pis‘:I
f.° = P7 ¢, exp { ) (3)
; RT
donde:
B. P.°
q;.f = exp | % ) (4)

El célculo del volumen parcial molar del liguide puede hacerse mediante la siguiente
relacidn:

L

V. =g"+bh" T +" T2 (5)

i
cuyas constantes las reporta Reid, R.C., Pausnitz, ].M. y Sherwood T.K (9] y el célcu-
lo de la presién de vapor como se describid con anterioridad.

PROCEDIMIENTO DE CALCULO PARA EL EQUILIBRIO
LIQUIDO-LIQUIDO SEGUN UNIFAC

Debido al creciente costo de la energia, nuevos procesos de separacién basados en la
extraccién lfquida empiezan a ser més atractivos que antes, razdn por la cual la pre-
dicciéin adecuada del equilibrio llquido-liquide ha tenido en los Gltimo: afios un intere-
sante incremento en tecnologlia guimica. Con la aplicacifin de estos procesos, es po-
sible operar procesos conocidos & nuevas condiciones, necesitndose por lo tanto veri-
ficar la estabilidad de la fase liquida con el fin de corroborar la no existencia de
tres fases en el proceso, es decir, un vapor en equilibric con dos liquidos (4). De este
modo el calculo y prediccion de las composiciones del equilibrio quido-llquido tienen

mucha importancia.

La siguiente relacién termodindmica Indica el criterio aplicado al equilibrio lTguido-
liquido en sistemas parclalmente miscibles:

1 1l
{ Ti xi:} = | Ti }(i] (B)
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El cilculo de las composiciones del equilibrio de tfases Ifquido-liquido implica la solu-
cion de la ecuacidn (6), la cual a su vez trae consigo la minimizacién de la siguiente

funcifn objetivo:

Ne
| 1T .2
nEI :xmfm_xmfm J
d]‘l: _I r {r-”
i I 1 2 2
{E—ltxk_xk ¥= )

la cual se escogid porque corresponde a los minimos cuadrados aplicados sobre la re-
lacién termodinimica representaliva de este tipo de equilibrio, divididos por el térmi-

M

2 L L 11 Ll .
de manera que la solucion trivial E_xi =X ) se elimine automaticamente. Dado que:

N
Lim ( _E‘ lJ{{ o xil J:E 12

Lim Ix, Y. - xl.ll *-ril ]I2 : ¢! [x]i] =% |
11 I
X, %
i i

igual a infinito ¥ no es un minime de la funcién ¢' .

La minimizacion de dicha funcién se hizo en este trabajo en base al método de Quasi-
MNewton BFGS (BROYDEN-FLETCHER-GILL-SHANNO] (11), para funciones multivaria-
bles con restricciones, el cual a su vez implica el cilculo de las derivadas de la fun-

cion objetivo con respecto a la composicién.
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PROCEDIMIENTO DE CALCULO PARA
LA COLUMNA DE EXTRACCION LIQUIDA

Debido a la escasez de memoria disponible del microcomputador usado, la convergen-
cia se logré de manera interactiva segin el esquema indicado en la Figura 1 y descri-
biendo el sistema de la siguiente forma, de acuerdo al método de contribucién por

grupos UNIFAC, (3): (1) etanol, (2) hidrocarburo parafinico, (3) hidrocarburoc nafténico,
(4) hidrocarburo aromético, (5) agua.

Los parfmetros de contribucién por grupos UNIFAC Ifquido-liquido serin por consi-
guiente aquellos que correspondan a la descripcidn del sistema,

La sclucién ze planted suponiendo conocida la rata de flujo del extracto y resolvien-
do el sistema por el procedimiento plato a plato considerando dos fases, la fase rica
en agua y la fase rica en hidrocarburo; donde L‘k ¥ Kk*l se conocen. Posteriormen-
te, se calcula la composicién de Lk mediante el equilibrio Ifquido-liquido, el cual se
ejecuta de acuerdo con lo establecide en el numeral anterior, v los sistemas lineales

de ecuaciones producidos al realizar los correspondientes balances de material.

Con un balance de material sobre el plato k e posible calcular la rata de flujo de Lk

v rata de flujo y composicién de L1k+1 .81 k = 1, entonces L' es la alimentacidn

k+l
de gasolinia. Si la rata de flujo L*2 no es igual a la especificada se debe repetir el
procedimiento cambiando la rata de flujo del extracto hasta que L'2 calculado sea

igual al valor especificado.

SOLUCION AL MODELO

Con base en los posibles constituyentes de la gasolina (13), se plantea una prueba v
error para obtener un grupo de compuestos modelo bien definidos, los cuales represen-
tan esta mezcla compleja del petrbleo, la cual estd basada en los datos experimen-
tales dados en la Tabla 1. Para llevar a cabo esta predicciin se supone la matriz
“k{i}’ la cual representa el nimero de grupos k UNIFAC en la molécula i. La esco-
gencia de estos compuestos modelo l5gicamente estd limitada a los rangeos de ebulli-
cién del corte. De acuerdo con estas restricciones y con los resultados obtenidos, los

compuestos modele representativos escogidos fuerom: (1) h@drccarbum parafinico:
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2,2-dimetilbutano; (2) hidrocarburo nafténico: ciclopentano; (3) hidrocarbure aromatico:
benceno; ya que como se observa en la Tabla 2, fueron los compuestos modelo gue
reflejaron un menor porcentaje de desviacion con respecto a los datos experimentales.

TABLA 2.- Resultados de la prueba y error para vk{i,‘!

Temp. :bu]liclﬁn % mésico destilado % Desviacion
373.2458 0 - 21.48
373.6360 3.0214 - 4.93
374.5239 6.2845 - 1.89
383.7323 19.8736 1.13
390. 1886 34.3409 4,23
400.1092 49.3882 6.14
429.9212 £5.0373 5.16
450.9472 f9.1341 2.89

491.7664 73.4818 - 2.43

Con base e los resultados obtenidos en la primera parte de esta investigacion y consi-
derando que la gasolina puede ser descrita adecuadamente por los compuestos modelo
escogidos, se simuld el comportamiento de la columna de extraccién liquida de acuer-
do con el modelamiento mateméftico dado con anterioridad; llevando a cabo el calculo
del equilibric liquido-liquido de acuerdo con el método de contribucidn por grupos
UNIFAC, vya que es el dnico métode que permite cdleulos con pocos datos experimen-

tales o en carencia de los mismos y este Gltimo es el caso.

El modelo para la simulaci6n de la columna incluye por lo tanto las siguientes suposi-
ciones: i

- Solvente adecuadamente representado por tres hidrocarburos.

-  Eguilibrio liguido-liquido debidamente representado por el método de contri-
bucion por grupos, al carecer de datos experimentales.

- Platos tefricos

-  Minimizacién de la funcién objetivo con criterio de convergencia 1.0 x ]0_5.
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Los cilculos se llevaron a cabp con diferentes relaciones 5/F, para la obtencion de
un gasohol con las especificaciones requeridas para su usn directo, hasta lograr obte-
ner la mejor; verificandose su exactitud con los trahajos de Leeper Stephen A. ¥y
Phillip C. Wankat (7) y Furzer lan A. (3).

En el caso en que la relacion S/F sea 3:1, no se detecta gasolina en el refinado, re-
sultado esperado debido a la muy baja solubilidad de los hidrocarburos en agua o en
soluciones dilufdas de etanol. En este caso, la corriente puede ser reciclada como el
alimento a2 la columna de destilacién. Variando la cantidad de etanol que se requiere
en el gasochol, a partir de un solvente con especificaciones similares, varfa el nimero

de platos, observandose un perfil ascendente.

Conservando esta relacion y tratando de obterer las especificaciones requeridas para

el uso directo del extracto (gasohol), s¢ notd que no hay gasolina en el refinado en

cantidad apreciable como estd verificado experimentalmente (7); en este caso no serfa

necesario colocar upa columna de recuperacion de gasolina, ver Tabla 3. Es este el

resultado que satisface los objetivos de esta investigacidn y motiva inquietudes al res-

pécto por los sorprendentes logros adgquiridos hasta ahora en este campo.

Combianda la relacién S/F se noté que para lograr la misma concentracion de etanol
en el extracto noe es suficiente cambiar el nimero de platos sino que ademés hay que
cambiar la composicién del solvente. En estos casos se puede asegurar que dependien-
do de la relacién S/F es posible encontrar gasolina en el refinado; en tal situacidm,
se hace necesario disponer de una columna de destilacifn para la recuperacién de la
gasolina. Un esquema adecuado para la recuperacién del solvente y el etanol contenido

4

en la corriente de refinado se da en la Figura 2.

Finalmente, la condensacisn del modelo matemitice descrito la constituye un paguete
de programas de computador los cusles el autor estd en capacidad de suministrar a
solicitud del interesado.

La Figura 3 muestra el diagrama de bloques correspondiente a la solucién planteada
en la ejecucion de este trabajo.
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Xmin

wd] L3
FIoURA 40 Dwgroma du equilibrie hipolénico UNFAC lguido- tiguido para el sivtomg:

Agun 1) = Efane; &) = Copra sinrdpeo g j«afrg (30,
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CONCLUSIONES
La representacion de la gasolina obtenida, por los tres hidrocarburos represen-
tativos de estas fracciones livianas del petrdlen es buena, si se tienen en
cuenta los errores inherentes a las lecturas de los datos experimentales que

oscilan en 5 K.

A pesar de que los resultados graficos con un desarrollo hipot&tico del siste-
ma, Figura 4, y los numéricos obtenidos con un desarrollo real del sistema
no coinciden, se pudo comprobar gue es imposible superar la composicion del
etanol en el extracto sin gque exista cantidad apreciable de agua en &I, razdn
por la cual se reafirma que dada una relacidn S/F de 3:1 se puede obtener
directamente gaschol para uso directo utilizando gasolina como tercer compo-
nente, a partir de una mezcla etanol-agua con especificaciones superiores al
valor minimo, 66% molar de etanol vy 34% molar de agua; con la insuperable
ventaja de no requerir etapas adicionales de separacifn de los productos fina-
lesy ya que dadas estas condiciones no se detecta gasolina en el refinado y

el extracto obtenide es ya el producto terminado.

ABSTRACT

This paper describes a pruocess for direct gaschol production from
mixtures with %igh ethanol concenbrabion by liquid extraction,
using gasoline as solvenk. Considering gesolinme 1llke a blend of
many hdrocarbon stocksi 1t 1s used the caracterization of complex
mixtures im terms of models compounds, opredicting the chemicals

egquilibria by UNIFAC Group Contrloution Methad. The process 1s
simulated with Fortranm 77 Program and some results are shown.

NOMENCLATURA

Segundo coeficiente virial, m® fkmol
Fugacidad en el estado estandar, Pa.
Mimero de componentes

Mamero de grupos
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N MNMimerno de puntos

P
P Presion, Pa.

F'i"S Presion de saturacion del componente 1, Pa.

R Constante Universal de los gases, kPa mafkmcnlli.

S/F Relacidn solvente alimento

T lemperatura, K

\r:‘:] Nimere de grados del tipo k en la molécula i

\.Fli“ Volumen parcial molar del componente 1 Ilquido, m3
X, Fraccién maolar en la fase |fquida del componente i
y Fraccién molar en |la fase vapor del componente |

Letras griegas:

Yy Coeficiente de actividad del componente i

a';i Coeficiente de fugacidad del componente |

E:Si Coeficiente de fugacidad a saturacién del componente i

! Funcion objetivo a minimizar en el cileulo del equilibrio liquido-liquide

Indices y superindices:

i Componente, molécula

k, m, n  Grupo

5 Saturacidn

1 Fase lviana, Equilibric liquido-liguido
11 Fase pesada. Equilibrio liguido-1fquido
Abreviaturas:

TBP True Boiling Point
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EhA Parafinic Nafrenic Aromatic.

N 99y i Indice de refraccién a 293 K

..‘-1.(3.%3 K Gravedad especifica a 293 K

Oap] Gravedad APl a 293 K

293 K

MABP Mean average boiling point.

UNIFAC  Universal Function Activity Coeflficients
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