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Resumen

Este trabajo desarrolla un método para comparar los gastos
energéticos entre las configuraciones secuencial (reaccion-
separacion) y simultanea (destilacion reactiva), analizando
los flujos internos y externos de un proceso. Como ejemplo
se utiliz6 una reaccion tipo: A + B C + D; con tempera-
turas de saturacion: Tc® < Ta® < Tg° < Tp°. Los resultados
son discutidos analizando las curvas de residuo del caso
industrial de trans-esterificacién de acetato de metilo con
formiato de propilo formando acetato de propilo y formia-
to de metilo. De esta manera se demostré cientificamente
la ventaja de la destilacion reactiva sobre los procesos con-
vencionales para este tipo de procesos.

INTRODUCCION

Durante los ultimos afios ha habido un gran auge de publica-
ciones de procesos integrados reaccién y separacion simul-
taneas, especialmente en la destilacion reactiva. Sin embar-
go, el desarrollo de métodos rdpidos que permitan realizar
comparaciones es un area que aun no ha sido extensamente
desarrollada a pesar de sus beneficios explicitos.

Algunas comparaciones entre los procesos tradicionales
de reaccion seguida de separacion con los simultaneos (en
este caso destilacion reactiva) han sido realizadas con base
en el nimero de unidades [1, 2], analizando los procesos en
estado estacionario [3, 4, 5, 6 y 7] y el costo éptimo total
anual (incluyendo equipos) para un proceso de isomerizacion
A S B [8]. También se consideraron los gastos energéticos
para una reaccion tipo AS B, con 4 menos volétil que B [9]
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Abstract

This work develops a method to compare the energy ex-
penses between sequential (reaction-separation) and simul-
taneous (reactive distillation) configurations, analyzing the
internal and external process flows. As example was used
the reaction of the type A + BSC + D with saturation tem-
peratures T < T° < Tg® < Tp°. The results are discus-
sed based on the residual curves for the industrial case of
trans-esterification of methyl acetate with propyl formiate
to obtain propyl acetate and methyl formiate.

y con 4 maés volatil que B [13]. En algunos casos, para com-
parar los procesos simultaneos con los consecutivos, éstos se
deben modelar, simular e, incluso, hacer pruebas a nivel pilo-
to. Este procedimiento resulta inconveniente por los tiempos,
costos y, ademas, no necesariamente arrojara resultados opti-
mos. Esto incentiva la bisqueda de alternativas que, basadas
en la teoria, comparen procesos en funcion de los pardmetros
de salida mds importantes.

En aras de contribuir al desarrollo sostenible, la compa-
racion de gastos energéticos no es necesariamente el tnico
punto de comparacién, —aunque si el mas comtn—. A nivel
integral se deberian incluir pardmetros como impactos eco-
légicos, sociales, etc., que, por lo general, necesitan calculos
finales. Un ejemplo de este tipo de comparacion puede ser
encontrado en [12].
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A partir de un ejemplo [11, 13] se desarroll6 un procedi-
miento que utiliza balances de materia y considera la rela-
cion directa entre los gastos energéticos y los flujos internos
y externos. En la generalizacion de este procedimiento se
propone utilizar una serie de pasos que dependen del tipo de
reaccion y de las temperaturas de ebullicion. Las expresiones
que se obtienen permiten comparar cualitativamente los gas-
tos energéticos en funcion de la fraccién molar en fase vapor,
con diferentes valores para la relacion entre las constantes
inversas y directas de reaccion.

METODO DE FLUJOS INTERNOS Y EXTERNOS

El objetivo de este método es desarrollar expresiones ma-
temdticas a partir de balances de masa que relacionen las
fracciones molares de productos con el volumen de reactor
y los reflujos, y por lo tanto, con los gastos energéticos. En
el caso de la destilacion reactiva, incluimos la ecuacién de
equilibrio de fases y consideramos efectividad infinita de se-
paracion de la columna, mezcla zeotrépica (sin azedtropos),
curva de equilibrio fasico convexa y composicién en el plato
de alimentacién igual a la composicién de alimentacién.

La expresion final de los gastos energéticos (S) varia con
el tipo de reaccion, las distribuciones de volatilidades relati-
vas y, en consecuencia, los diagramas de proceso. Ademas,
relaciona el reciclo externo (R) y el reflujo (1) con los flujos
de alimentacion, el volumen de reactor y las constantes de
velocidad de reaccién directa e inversa (en el caso de reac-
ciones reversibles).

Para obtener las expresiones que seran comparadas se si-
guen las siguientes etapas:

1. Considerar los gastos energéticos totales como la suma
del reciclo externo y reflujo:

S=R+1 1)

2. Plantear los esquemas de proceso para los procesos se-
cuencial y de destilacion reactiva de acuerdo con las pre-
siones de vapor de las sustancias involucradas; considerar
el reflujo de reactivos recuperados en la salida.

3. Realizar los balances de materia globales y por compo-
nente en estado estacionario.
a. Secuencial: mezclador, reactor y torre de separacion.
b. Simultdneo: mezclador, plato de reaccion, zona de
agotamiento y/o enriquecimiento.

Se obtienen 3C balances en cada caso, donde C es el
numero de sustancias involucradas.

Los balances por componente en el reactor o en el plato
de reaccién involucran la velocidad de reaccion (apari-
cién de productos o desaparicion de reactivos), ademas
cuando el proceso es simultdneo el equilibrio fasico es
una ecuacién adicional.

4. Definir la alimentacién como una mezcla de reactivos
puros.

5. Con base en el esquema, realizar un balance para reacti-
vos en la zona de la columna (rectificacién o agotamien-
to) desde donde sale la recirculacién, la expresién debe
estar en términos del reciclo interno (1) como funcién de
la recirculacion (R) con sus respectivas fracciones mola-
res de liquido y de vapor.

6. Con los balances de materia y las especificaciones de-
finidas obtener una expresion que relacione la fraccion
molar de liquido en funcién del flujo de alimentacion, el
volumen de reaccion, la recirculacion y las constantes de
reaccioén inversa y directa (en algunos casos también se
necesita la expresion de la fraccién molar de liquido en la
recirculacién).

7. Finalmente se reemplazan las ecuaciones que se obtienen
en el paso 6 para obtener el reflujo interno que puede ser
sustituido en la ecuacion de gastos energéticos (1). Para el
proceso simultaneo se obtiene una expresion que relacio-
na el reciclo (R) con el flujo de alimentacién, el volumen
de reaccion, las constantes de reaccion inversas y directas
y la fraccién molar de vapor.

Los gastos energéticos estan asociados a la cantidad de flu-
jo, que representan las corrientes de recirculacion o reflujo,
y por lo tanto las unidades son las mismas de los flujos. Esta
relacién directa (a mayor reciclo o reflujo, mayores gastos,
las expresiones molares serdn usadas de aqui en adelante
como “gastos energéticos”). La comparacion con este méto-
do debe ser realizada desde un punto de vista cualitativo por
la estructura de las ecuaciones obtenidas, y debido al tipo de
esquemas tecnologicos de los que se parte.

UTILIZACION DEL METODO DE FLUJOS INTERNOS
Y EXTERNOS CON LA REACCION A+B C+D

Primero se parte de la ecuacion de velocidad de re-
acciéon como r = k" x/x” — k xS x"”y considerando:
xt=xfxf=xPrxt+xf+xS+xP =1, se obtiene:

r=k +k)E) -k x4k p ()

Para plantear los esquemas tecnolégicos para esta reacciéon
es necesario definir la distribucién de temperaturas de sa-
turacion con la que se va a trabajar, considerando el caso
industrial con que se corroboran los resultados, las tempera-
turas de saturacion son: T¢® < T, < Tg® < Tp°.

Proceso secuencial

Considerando los productos con temperaturas de saturacién
extremas se plantea el esquema de la figura 1.A., donde la
recirculacion de reactivos al reactor se toma de una parte in-
termedia de la torre de separacion.
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Figura 1. (a) Diagrama esquemadtico del proceso secuencial para una reaccion tipo A+B5 C+D con distribucién de
temperaturas de saturacion Tc° < Ta° < Tg® < Tp°. Figura 1. (b) Esquema de la zona de agotamiento de la columna.

F es el flujo de alimentacién al sistema, R es el flujo de recir-
culacion a la corriente que entra al reactor, G es la corriente
resultante de 7'y R, L es el flujo que sale del reactor y entra
a la columna, W es la corriente de salida fondos, D la de des-
tilados, / es el reflujo interno de la columna xf‘,- es la fraccion
molar de liquido en la corriente j para i.

Con base en la figura 1 se realizaron los siguientes balances:

Balances en mezclador:

G=F+R 3)
Gx! = Fx' + Rx! (@)
Gix! = Fx!' + Rx" (5)
Gx¢ = FxC + Ry (6)

Balances en la torre:

L=W+R+D @)
Lx) = Wx!+ Rx!+ Dx, ()
Lx} = Wx!+ Rx}+ Dx}, )
Lx{ = Wx{+ RxC+ Dx; (10)
Balances en el reactor:

G=L (11)
Gx; - Vr=Lx*, (12)
Gx, - Vr=Lx", (13)
Gxg — Vr=Lx", (14)

Teniendo en cuenta la figura 1.A. se extrae el esquema de
la zona de rectificacién, Figura 1.B, que es la base para reali-
zar el balance para reactivos en esta zona

Zona de rectificacion
(R + Iy = Ix]+ Rx*
(R + 1)y = Ix"+ Rx”

(15)
(16)

Sumando las ecuaciones se (15) y (16) y despejando 1 se
obtiene

| Ry "
Y+ A=,

Sustituyendo en la ecuacién de gastos energéticos y reorga-
nizando:

A B A B
G R(x2+x” —x'+x7) (18)
yA+yB7X]A7X]B

Ahora es necesario hacer algunas consideraciones: Au-
mento constante del reciclo hasta alcanzar estado estable,
ausencia de reactivos en las corrientes de fondos y destilado
x! +x” +x! +x =0y alimentacion pura con recirculacién
solo de reactivos x*, +x%, = 1.

De la ecuacion (8) con (3), (2), las condiciones menciona-
das y resolviendo la ecuacién para x,":

Ak~ ENRP-4 (K +k) (4,=,)

X 2k +k) (19
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Con (7) y (8) es posible obtener una expresion para x *, que se considera igual a x ®.

i (F;R) x!

Sustituyendo (19) en (20):

4 E B s toy—a (k40 (¢7,-1)
r 2R(k*+K)

X

La expresion para comparar se obtiene sustituyendo (19) y
(21) en los gastos energéticos (1):

Fliee -4 e +k) ¢7,-7)

S'=
)k ) = (K (= 4k~ 7))

Proceso simultaneo

Para la configuraciéon y distribuciéon de temperaturas de
saturacion que se esta analizando se planted el esquema de
la figura 2, en el cual se observa que la zona de reaccién se
encuentra en una etapa intermedia de la torre y que en este
caso se considera la misma etapa de alimentacion.

Donde F es el flujo de alimentacion al sistema, L, las co-
rrientes de liquido que circulan dentro de la torre, Q, son los
flujos de vapor que dentro de la torre. /¥ es la corriente de
salida fondos, D es la de destilados y x', es la fraccién molar
de liquido en la corriente j para la i.

Los balances realizados de acuerdo con este esquema son:

Balances en el plato de reacciéon:

L+Q+F=L+0, (23)
Lix;i +0xly + Fx; Ve = Lx}, + OxZ, 4)
Lix;) +Oxs + Fxf Ve’ = L,x}, + Ox?, 25)
Lix; +Oxg, + Fx§ + Vi€ = Lxp, + Ox, (26)
Agotamiento:

W+Q =L, (27)
Wx, +0xy = Lyxy (28)
W+ 0, x0 = L%, (29)
W + lefl =Lx} (30)

Enriquecimiento
D+L =0,

ij +L1x;f = szjz
ng +L1xﬁ = szfz

c c c
Dx; +Lix; = 0,x,,

Equilibrio de fases:

x'=y(xh)

(20)
(21)
(22)
(31)
(32)
(33)
(34)
(3%5)
Dx® =
Ly
e
“TTe
Q
— 1w
X)=1

Figura 2. Diagrama esquematico proceso simultaneo,
para una reaccion tipo A + B D C + D con distribucién
de temperaturas de saturacién TCo < TAc < TBo < TDo.
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Las condiciones a considerar son: conversién total, alimentacién de solo reactivos, x* ,

+x5 = 1; conservacion

xp=xfp =x*,=x,, = 0; todo el C producido sale por desti- de materia F=D+W. Considerando los gastos energéticos

lados, x“p=1; todo el D producido sale por fondos, x” =1;  como:

S=L+0,

Con las condiciones, la velocidad de reaccion y los balances de materia se obtiene:

Fly+y)= [+ &) )-k x4

Para obtener x,* partiendo de la ecuacién

A_ F-w 4
X="w Y

Sustituyendo x,* en la ecuacién (37) y despejando W

wo F [y + =y Ny =+, /) +2 (,~ 1) (K +HOOA? +¥/,—ky'=77,,)]
2 (kO = ey, )

Y sustituyendo en (36) se obtiene la expresion de los gastos energéticos:

(36)

€0

(38)

(39

7, 1) (40)

2 (RGP + =k =17,

(a) (b)

e+ k0= eyt =17, Y[y +, = L) y 1, 20,1 [k HO AP+ ke
F

30 -
—m— k- =100 28 1 = ktk-=100
—o—k+k-=10 26 —o—k+/k-=10
A ktk-=1 —A—kt+/k-=1
—v—k+k-=0,01 W 24 —v— k+/k-=0,01
-§ ]
3 3
2 8
o @
B o
@
o
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Figura 3. Gastos energéticos en funcién de la fraccion molar de vapor para la A + BSC + D con temperaturas de
saturacion T,°<T °<T °<T °y valores de k*/k [0.01, 1, 10, 100]. (a) Proceso secuencial (b) Proceso simultaneo.

Para realizar una comparacion grafica de las dos expresio-  entre las constantes de velocidad de reaccion directa e inversa
nes obtenidas (22 y 40) con respecto a los gastos energéticos  (k*, k). Los valores asignados fijos fueron: la corriente de re-
S, variamos los valores de la fraccién molar en fase vapor en  flujo R=100, el volumen de reactor V=5, y el flujo de alimen-
la torre (de 0 a 1) y usamos 4 valores diferentes de larelaciéon  taciéon F = 100. La figura 3.a para el proceso secuencial y la
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figura 3.b para el simultaneo permiten comparar cual proceso
tiene menores gastos energéticos al aumentar o disminuir la
composicion de la fraccién vaporizada.

DISCUSION DE UN CASO INDUSTRIAL

A continuacién se utilizan los resultados antes obtenidos en
funcion del proceso de de trans-esterificacion de acetato de
metilo con formiato de propilo para obtener acetato de pro-
pilo y formiato de metilo. La reaccién de trans-esterificacion
que se usa en la industria es:

CH,COOCH, + HCOOC,H, 5 HCOOCH, + CH,COOC,H,

Donde las formulas quimicas y temperaturas de ebullicion
se presentan en la tabla 1. Se cumple la distribucién de tem-
peraturas de saturacion antes utilizada: T °<T,°<T°<T_°, y
corresponde al tipo de reaccion A+BSC+D.

Debido a que las sustancias son homélogas, el sistema es
ideal y no presenta azeotropia como fue demostrado en [15].

La constante de equilibrio de esta reaccion es cercana a 1y
no depende de la temperatura [14]. Partiendo de una mezcla
inicial estequiométrica de reactivos se logra solo una conver-
sion de equilibrio de 0,5 en un reactor convencional.

El diagrama de fases se muestra en la figura 4, donde las li-
neas de destilacion abierta salen del formiato de metilo (nodo
inestable) y llegan al acetato de propilo (nodo estable), lo
que permite concluir que existe gran facilidad para obtener-
los como destilado y fondos respectivamente; mientras que,
en el caso del punto de sustancia pura de acetato de metilo
y formiato de propilo, se comportan como sillas, pues las li-
neas de destilacion abierta nunca llegan a tocarlos y por lo
tanto no es posible separarlos totalmente.

Este caso fue sintetizado en [14] y el andlisis de la estati-
ca sobre el que se baso el disefio demostr6 la posibilidad de
alcanzar los estados estables con conversion cercana a 98%
(figura 4.B). El proceso industrial sintetizado por Balashov
[14] —el esquema tecnol6gico mas conveniente— es un pro-
ceso de destilacion reactiva que se resume en la figura 4.C.

Tabla 1. Férmulas y temperaturas de ebullicidn normal para las sustancias involucradas en la produccién de acetato de propilo por transesterificacion

Componente Formiato de metilo Acetato de metilo Formiato de propilo Acetato de propilo
Férmula quimica HCOOCH, CH,COOCH, HCOOCH, CH,COOC,H,
Temperatura de ebullicién K 304.95 330.35 353.7 374.55
a b .
( ) Acetato de metilo ( ) Acetato de metilo (C) 1 Formiato
de metilo
1
Formiato
de metilo
2
Formiato \ Acetato Acetato
de propilo de propilo de metilo
Formiato de propilo 3

Formiato de metilo

Q (Formiato de metilo) 11

Acetato de propilo

. Acetato
de propilo

Figura 4. (a) Diagrama de fases, (b) Esquema de lineas de interaccién quimica y trayectoria tentativa y (c) Esquema tecnoldgico de destilacion
reactiva para la transesterificacion de acetato de metilo con formiato de propilo para obtener acetato de propilo y formiato de metilo.

CONCLUSIONES

La figura 3 obtenida con los métodos de flujos internos y ex-
ternos muestra como la configuracién simultanea es mas con-
veniente desde el punto de vista energético, con la reaccién
A+BSCHD vy distribucién de temperaturas de saturacion
T.°<T,°<T,°<T_°, con cualquiera de los cinco valores de re-
lacion de las constantes de velocidad (k*, k'), encontrando
diferencias entre los valores de hasta 10. Se observa que, con
el aumento de las constantes de velocidad, los gastos energé-

ticos aumentan y, que a su vez, una mayor fracciéon molar de
vapor disminuye los gastos energéticos en el porceso secuen-
cial, mientras que en el paso simultaneo, aumenta (nunca lle-
gando a ser del mismo orden).

Por otro lado, en el andlisis de la estatica de la reaccion
de trans-esterificacion de acetato de metilo con formiato de
propilo se concluye que usar la destilacion reactiva es la me-
jor opcién pues posibilita la obtencion del acetato de propilo
y formiato de metilo como productos puros, lo que puede

11
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interpretarse como un menor consumo energético en funcién
de los rendimientos.

Considerando la naturaleza diferente de los métodos y las
consideraciones hechas, podemos concluir que ambas meto-
dologias son titiles para determinar la conveniencia o no de
una reaccion con distribuciones de temperaturas de saturacion
especificas. El procedimiento seguido en el método de flujos
internos, para el ejemplo desarrollado, sirve como base para
encontrar expresiones que permitan analizar otros tipos de re-
accion (diferentes cantidad de reactivos / productos y valores
de las constantes de distribucion) y temperaturas de saturacion.
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