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RESUMEN

En este trabajo se propone aprovechar las interacciones naturales que existen entre el diseno
de un solvente y el disefio del proceso dénde se usara. De manera, que al aprovechar estas
interacciones para el diseno simultaneo del solvente y del proceso se obtenga un mejor resultado
que en un diseno secuencial.

El problema se formulé como un problema de programacién mixta entera no lineal (MINLP
por sus siglas en ingles) en estado estacionario, con el objetivo de obtener un diseno éptimo de
una columna de destilacion extractiva y el diseno éptimo de un liquido iénico para la separacion
de alta pureza de la mezcla azeotrépica etanol/agua para la implementacién de etanol como
biocombustible.

Los resultados muestran que el disenio simultaneo es mas econémico que el disefio secuencial
[?] en un 2.4 %. Debido al alto costo de los liquidos iénicos se busco un flujo de liquido iénico que
ofreciera un mejor disefio, mostrando un ahorro del 21.6 %. Con el fin de justificar la separacién
del etanol a partir de mezclas azeotrdpicas se vario la fraccién mol de etanol alimentado de 85 %
a 25 %, dénde los costos disminuyen con la fraccién mol de etanol y el liquido iénico necesario

para la separacion aumento.
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CAPiTULO 1

INTRODUCCION

La obtencién de energia para operaciones como, el transporte y la calefaccion es de suma
importancia en el mundo actual. La creciente dificultad en la obtencién de combustibles fésiles
y el aumento de sus costos, asi como la preocupacién por el calentamiento global causado por
los gases de efecto invernadero como el COsq, SO2, NO,, etc. Se ha reflejado en un creciente
interés en la busqueda de fuentes de energia alternativas (como los biocombustibles, energia
solar, edlica, geotérmica). En la actualidad, parece quedar claro que ninguna de las fuentes al-
ternativas de energia es una solucién plena y definitiva a las demandas energéticas futuras, y
que una cartera de fuentes de energia renovables puede contribuir en cierta medida a satisfacer
las necesidades energéticas que demanda la sociedad [?]. Antes de poder encontrar una solucién
energética completa, la demanda de energia probablemente sera satisfecha mediante una sabia
combinacién de combustibles fésiles, energia nuclear y fuentes alternativas de energia locales,
las decisiones politicas y las limitaciones del mercado, entre otros factores. La transicién de una
economia totalmente basada en el consumo de combustibles fésiles a una economia basada en
una variedad de fuentes de energfa es un tema dificil que cada sociedad debe manejar de la
mejor manera posible, de tal manera que el acceso a fuentes de energia limpia, sostenible y

relativamente baratas este garantizado.

El etanol se ha propuesto como una de las fuentes de energia alternativas que pueden contri-
buir a satisfacer parcialmente la demanda de energia [?, 7, 7, 7, ?]. De hecho, el etanol fue uno
de los primeros combustibles usados para impulsar automéviles [?]. Sin embargo, el etanol se
abandoné en favor de las gasolinas provenientes de combustibles fosiles, debido a consideraciones
econdOmicas. Sin embargo, en paises con escasa oferta de combustibles fésiles, tales como Brasil,
por anos el etanol se ha desplegado como una forma efectiva y conveniente para satisfacer la

demanda de energia, principalmente en el sector de transporte.

Hay que destacar que la produccién industrial de etanol no esta libre de preocupaciones



ambientales y sustentables. Tradicionalmente, el etanol ha sido cominmente obtenido a partir
de maiz o cana de azicar y debido a que estas dos materias primas se utilizan para el consu-
mo de la poblacién humana recientemente existe la percepcién de que el etanol es una de las
razones para aumentar el costo de estas materias primas [?]. Una forma de producir etanol de
manera mas sustentable exige el uso de los residuos celulosicos en lugar de maiz y el aztcar
como materia prima. Sin embargo, antes de que el etanol celulosico pueda ser ampliamente uti-
lizado como combustible alternativo algunas cuestiones técnicas deben ser resueltas, como la
extraccion eficiente de celulosa, la fermentacion y la separacion. En este trabajo nos referiremos
a uno de los problemas mas dificiles relacionados con la produccién de etanol para el sector del
transporte. Debido a las limitaciones del motor, el etanol debe ser entregado con alta pureza més
alld del punto azeotrdépico que presenta la mezcla etanol/agua. Dentro de las diferentes formas
de realizar la separacién de mezclas etanol/agua algunas requieren de solventes nocivos para
la salud humana, cambios de presion, o el uso de membranas, con lo cual aumenta el consumo
de energia para realizar la separacién teniendo un impacto no deseado en el medio ambiente
[?] v en el costo del etanol como combustible, tanto que el disefio y operacién de sistemas con
caracteristicas de sustentabilidad se esta convirtiendo en un objetivo de disefio tan importante

como las consideraciones econémicas [?].

Como una alternatica sustentable para hacer frente a la separacién de alta pureza de la mez-
cla etanol/agua, en este trabajo se propone el empleo de los liquidos i6nicos para este proceso
de separacién. Una discusién méas profunda sobre el uso de liquidos idnicos para la separa-
cién azeotrépica se puede encontrar en otros trabajos [?, 7]. Para el objetivo de este trabajo
es suficiente afirmar que los liquidos i6nicos pueden constituir una opcién para un nuevo tipo
de sistema de separacion sustentable, ya que pueden ser considerados como solventes verdes
[?,7,7, 7,7, ?]. Sin embargo, en la actualidad su principal desventaja parece ser su alto costo
de produccién. Chévez-Islas et al. discutieron el disefio éptimo molecular de los liquidos i6nicos
para una separacién de alta pureza de etanol/agua [?]. Por otra parte, el diseno éptimo del
sistema de procesamiento para llevar a cabo la tarea de separacién también fue discutido [?].
Debemos destacar que en ambos trabajos, el diseno de liquido iénico y el disefio del proceso, se
llevaron a cabo de manera secuencial. El liquido iénico se ha disenado sin tomar en cuenta el
equipo en que eventualmente se llevaria a cabo la tarea de separacién; del mismo modo, para
el disenio del sistema de separacién, la estructura del solvente fue fijada con un liquido iénico
previamente disenado. Sin embargo, hay interacciones entre los dos problemas que podrian llevar
a obtener mejores soluciones 6ptimas en comparacién con la solucién de ambos problemas de
forma secuencial. De hecho, la interaccién entre el diseno del proceso y el diseno del solvente ha

sido explotado por algunos autores [?].



En resumen, este trabajo se centra en la idea de utilizar el etanol como una fuente de energia
alternativa y sustentable. Mediante la explotacién de las interacciones naturales entre la estruc-
tura quimica de los liquidos iénicos y el diseno del sistema de separacién, esperamos encontrar
nuevas formas, sustentables y econémicamente factibles de llevar a cabo la tarea de separacion
mas alla de la composicién azeotrépica. Para aprovechar las ventajas de la presencia natural de
las interacciones entre el disenio de los liquidos i6nicos y el diseno del sistema de procesamiento, se
plantea un problema de optimizacion que explota estas interacciones, ofreciendo simultaneamen-
te el disenio del solvente y el diseno del proceso. Dado que las variables de decisién involucradas
son continuas y binarias el disefio 6ptimo simultdneo del liquido iénico y diseno del sistema de
separacion, se plantea la formulacién como un problema de programacién mixta-entera no lineal
(MINLP por sus siglas en ingles) cuya solucién serd buscada mediante técnicas convencionales
[?7, ?]. Para el disefio éptimo del liquido i6énico se implementé la metodologia propuesta por [?],
la cual es descrita en el capitulo 2, que consistié en una prometedora seleccién a priori de los
cationes y aniones. Ademas, el diseno 6ptimo de la columna se basa en la metodologia descrita

por Yeomans y Grossmann [7].



CAPITULO 2

METODOLOGIA

Fn esta seccidon se discutira la metodologia para el disenio éptimo del liquido i6nico destinado
a separar la mezcla azeotrdpica etanol/agua, asi como los criterios para la seleccién de la familia
de cationes y aniones que estaran disponibles para la formacion de la estructura molecular del
liquido iénico. Los detalles para la formulacién matematica de la optimizacién se daran en la

seccion 2.4.

2.1.  Seleccion de liquido 1onico

En el disefio de nuevos productos, las propiedades fisicas y termodinamicas de estos compues-
tos pueden ser ajustadas a un valor deseado. Entre estas propiedades, el diseniador puede estar
interesado en valores especificos para cada propiedad, tales como: presiéon de vapor, densidad,
viscosidad, conductividad térmica, etc. Por lo general, el disenador selecciona una aproximacion
experimental, cercana a los datos que condujeron al descubrimiento del producto deseado o uno
con propiedades similares. En este caso, el disenador normalmente comienza con una selecciéon de
un conjunto de sustancias que seran la materia prima y condiciones experimentales que se espera
den lugar a un compuesto con las propiedades deseadas tanto como sea posible, de acuerdo a
las limitaciones que existen en datos experimentales y prediccion de propiedades. Sin embargo,
el nimero de combinaciones de sustancias de las materias primas junto con las condiciones ex-

perimentales pueden exigir mucho tiempo y mucho esfuerzo para obtener el compuesto deseado.

Un enfoque alternativo para la obtencién de un producto con propiedades especificas (p.
ej. densidad, viscosidad, peso molecular), consiste en la formulacién del problema de diseno de
producto como un problema de optimizaciéon. Aqui la idea es seleccionar un conjunto de sus-
tancias como materias primas (p. ej. elementos quimicos, grupos funcionales, moléculas), para
que el optimizador ensamble un producto que cuente con las propiedades especificadas en la
mejor manera posible. Por supuesto, este enfoque no es nuevo, y ha sido utilizado con éxito

para el diseno 6ptimo de compuestos de polimeros|?], solventes [?], y agroquimicos [?], entre



otros. Sin embargo, el enfoque de optimizacién para el disefio molecular de nuevos productos no
debe ser visto como una herramienta que puede resolver todos los problemas, ya que se basa en
algunos supuestos que no siempre se pueden cumplir, los cuales deben ser tomados en cuenta
como restricciones al momento de hacer el modelo de optimizaciéon. Una desventaja de este en-
foque radica en el hecho de que, debido a que el producto a disenar en realidad no existe, las
propiedades fisicas y termodindmicas necesarias para simular el comportamiento del producto
no estaran disponibles. La manera de superar esta dificultad ha sido a través de la estimacion
de las propiedades deseadas por métodos de contribucién de grupo [?, ?]. Estos de métodos de
estimacién deben tomarse sélo como una forma practica para obtener el valor de las propiedades
fisicas y termodindmicas, cuando otros métodos de estimacién no estan disponibles (pardmetros

de ecuaciones de estado, correlaciéon con datos experimentales).

Por otra parte, la estimacién de las propiedades fisicas por el método de contribuciéon de
grupos supone que los valores de los grupos funcionales para el cdlculo de una determinada
propiedad de los nuevos productos; se encuentran disponibles. Este hecho limita claramente el
nimero de productos que se pueden disenar. Una forma rigurosa para calcular las propiedades de
los nuevos compuestos es utilizar aproximaciones ab initio [?] dénde se realiza la determinacién
de las propiedades mediante la realizaciéon de los cédlculos de mecdnica cudntica. Sin embar-
go, actualmente la carga computacional para llevar a cabo una determinacion ab initio de las
propiedades fisicas en un marco de optimizacién parece estar mucho mas alla de las actuales

herramientas computacionales que ofrecen los ordenadores en serie.

2.1.1.  Criterio de seleccion de Cationes/Aniones

Debido a que los LIs estan formados por un conjunto de cationes y aniones, y el nimero de
posibles candidatos para la formacién del LI deseado es grande (se ha estimado que al menos
un millén de LIs binarios y 10'® LIs ternarios, son potencialmente posibles [?]), se hizo un
evaluacién inicial de los cationes y aniones mas prometedores. Hay que destacar que, en aras
de la simplicidad se decidio comenzar con un conjunto de cationes y aniones en lugar de una
familia de grupos funcionales de la que los cationes y aniones pueden ser ensamblados. Esto se
hizo para lograr que el problema de optimizacién sea lo més simple posible, con pocas variables
binarias de decisién. En consecuencia, la figura 2.1 muestra la familia de cationes y aniones que
se utilizaron para el disenio éptimo molecular del LI. En esta figura también, se muestra una
representacién de todas las posibles combinaciones de cationes y aniones. Para elegir el anién y el
catién del LI, el uso de variables binarias, tiene dos funciones: (1) la seleccién del anién y cation,
que forman el LI, y (2) la definicién de los grupos funcionales y de pardmetros de interaccién de

grupo , que se utilizan en el método de contribucién de grupos (UNIFAC). El método UNIFAC
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Figura 2.1: Familia de cationes y aniones utilizados para el diseno éptimo molecular del LI y la
representacion de las posibles combinaciones catién-anién.

se utilizé para determinar los coeficientes de actividad debido a que existen los pardmetros de
interaccién, de volumen y area superficial[?] para los cationes y aniones seleccionados. Una vez
seleccionado la familia de cationes y aniones que puedan formar un LI, el siguiente paso consiste
en la formulacién de un problema de optimizacién cuya solucién proporcione el LI 6ptimo para el
proceso, el cual sera discutido en la seccién 2.3. A continuacién, se discuten las propiedades que
los cationes y aniones deben ofrecer para hacer frente a la separacién de la mezcla azeotrépica

etanol/agua.

Estabilidad quimica

Un LI se considera quimicamente estable cuando no reacciona o se descompone bajo con-
diciones de reaccion. Hasta ahora, los LIs a base de imidazolio han sido los més estudiados y
utilizados. La investigacién ha demostrado que la mayoria de LIs basados en imidazolio pueden
soportar condiciones dcidas, pero no bésica [?]. Esto se debe al protén acido en el atomo de
carbono entre los dtomos de nitrégeno y el anillo de imidazolio. Incluso una base suave puede
eliminar y descomponer el LI. La estabilidad quimica hacia las bases aumenta ligeramente cuan-
do el carbono es alquilado. Cuando se necesita mayor estabilidad, los LIs basados en fosfonio

son una buena opcién porque son compatibles incluso con bases fuertes [?].



Solubilidad en agua

El aumento de la longitud de cadena sutituyente tiende a disminuir la solubilidad en agua
mediante el aumento de la hidrofobicidad del catién [?]. Si el LI tiene una estabilidad hidrofilica,
que evita la descomposicién en condiciones de operacién. Los LIs de base imidazolio con anillos
de benceno son dificiles de disolver en el agua. En cuanto a la solubilidad de los aniones, la
eleccién del aniéon es uno de los factores que determinan la solubilidad del LI con agua. A
temperatura ambiente, todos los LIs [C,mim|[PFs] y [C,mim]| [(CF3S02)2N] son insolubles
en agua, y todos los LI que contienen los aniones (Br—, Cl7, I7), el acetato ([CH3CO2]™ =
OAc™ ), nitrato ([NO3]™) y trifluoroacetato ([CF3CO3]™) son totalmente solubles en agua. Sin
embargo, los LIs con [BF4|™ y [CF3SO3]™ se encuentran en un punto intermedio, dependiendo
de la longitud de la cadena alquilo en el cation, o bien son totalmente miscibles con agua
(por ejemplo, [Comim]|[BF,4] y [C4mim]|[BF4]) o bien forman sistemas bifasicos ([C,mim]| [BFy],
n > 4). Asi, el anién tiene un efecto més relevante sobre la miscibilidad del agua que el catién
[?]. Por otra parte, el dimetilfosfato (DMP) fue elegido debido a que forma LIs con cationes
imidazolio, el LI resultante es hidrofilico, estos se pueden utilizar en las columnas de destilacién
a baja presion [?]. Ademds, como se mencioné anteriormente, los LIs con DMP e imidazolio son

buenos disolventes para la separacién azeotrépica de etanol/agua.

Viscosidad

La viscosidad del LI es el principal criterio para la seleccion de cationes y aniones, ya que
determina la velocidad de los procesos de transferencia de calor y masa. Afecta fuertemente el
bombeo, el mezclado y las operaciones de agitacién [?]. El alargamiento de la cadena alquilo o
fluoracién de la sal los hace més viscoso debido a un aumento en las interacciones de van der
Waals y los puentes de hidrégeno [?]. La ramificacién de la cadena alquilo aumenta la viscosidad,

porque reduce la libre rotacién [?].

Temperatura de fusion

La temperatura de fusiéon generalmente disminuye con un aumento en el radio de los anio-
nes, a excepcion de [PFg]~. Esto se debe a que un radio mayor en el anién induce una débil
interaccién electrostatica con el cation imidazolio [?]. La temperatura de fusién del LI tiene que
estar por debajo de la temperatura de operacion del sistema para garantizar el estado liquido
durante la separacién. La metilaciéon en Co aumenta el punto de fusién, por ejemplo, el punto
de fusién del cloruro de 1-etil-2-metilimidazolio es 454,15 K, que es mucho maés alto que el del
cloruro de 1-etil-3-metilimidazolio (360.15 K), lo que implica que el efecto de la interacciones

de van der Waals a través de un grupo metilo domina sobre la interacciones electrostaticas a



través de un protén en el Cqo [?]. El punto de fusién disminuye a medida que la longitud de
cadena alquilo aumenta en el catién [?]. Los LIs con cationes simétricos presentan los puntos de
fusiéon mas alto, los puntos de fusién parecen caer de manera constante con un aumento en la
longitud de la cadena alquilo. Los LIs de imidazolio que contienen cationes simétricos, como el
1,3-dimetilimidazolio, 1,3 dietilimidazolio, 1,2,3 trimetilimidazolio y 1,2-dimetil-3-etilimidazolio,

muestran mayores puntos de fusién que aquellos que contienen cationes asimétricos [?].

Cationes a base de Imidazolio

Es favorable investigar los LIs a base de metilimidazolio, debido a que: (a) son estables en
agua y aire, (b) permanecen en fése liquida en un &mplio rango de temperaturas, (c¢) permane-
cen liquidos a temperatura ambiente, (d) tienen una viscosidad y densidad con caracteristicas

relativamente favorables [?, ?].

2.2.  Superestructura de la columna de destilacion extractiva

La metodologia utilizada para el disenio 6ptimo del proceso consiste en el desarrollo de las
superestructuras alternativas para el disefio 6ptimo econémico de la columna de destilacién
extractiva, de tal manera que garantize que los productos cumplan con las especificaciones
(pureza deseada en los productos, porcentaje de recuperacién). El segundo paso tiene que ver
con la formulacién de la funcién objetivo y el conjunto de restricciones que deben cumplirse.

Los dos pasos de la mencionada metodologia del disefio de proceso se detallan a continuacion.
El elemento basico para el modelado de una columna de destilacién es el estado de equilibrio, que
estd representado por una etapa de separacién en la columna. En el presente trabajo, el ntimero
minimo de etapas para la columna de destilacién extractiva es cuatro: (1) etapa de alimentacién
de la mezcla azeotrépica etanol/agua, (2) etapa de alimentacién de LI, (3) condensador, y (4)
rehervidor. Estas etapas etaran siempre presentes en la columna; por lo tanto, se consideran
elementos permanentes del modelo de optimizacion. Por otro lado, hay algunas etapas, ubicados
en las secciones de agotamiento y rectificacion, cuya presencia depende de factores tales como
la pureza deseada, costo de la separacion, y condiciones de operacion del proceso. Estas etapas
se les llamara etapas condicionales, y también seran tratados como variables de decision.

La superestructura propuesta en este trabajo identifica explicitamente las tareas que tienen
lugar en las etapas permanentes y condicionales. La figura 2.2 muestra la superestructura de
la columna de destilacion extractiva, estableciendo la diferencia entre las etapas permanentes y
condicionales. La etapa (permanente) de alimentacién de LI esta situada inmediatamente debajo
de la etapa del condensador con el proposito de incrementar el contacto entre el LI que desciende
y el vapor que asciende. Para cada etapa permanente en la columna, la transferencia de masa

se tomé en cuenta y se model6 usando las ecuaciones MESH (balance masa, balance de energia,



relaciones de equilibrio termodinamico, la suma de las fracciones molares de liquido y vapor).
Como se ha mencionado, las etapas condicionales pueden ser o no parte de la sintetis de la

columna éptima.

Etapa de condensador

(permanente)
Alimentacion Productos
(liquido i6nico) ligeros Etapa de alimentacion
(permanente)

Etapas en zona de
T \l, T \|, rectificacion (condicionales)

Alimentacion "
(etanol-agua) Etapa de alimentacion

(permanente)

Etapas en zona de
T J, T \|, agotamiento (condicionales)

— Etapa de . .
equilibrio

[

inactiva Productos .
pesados Etapa de rehervidor

D (permanente)

Figura 2.2: Esquema de la superestructura de la columna de destilacién extractiva.

Normalmente, los limites superior para el niimero de etapas condicionales en las zonas de
agotamiento y rectificacién de la columna se especifica y parte del problema de optimizacién
consiste en determinar el niimero 6ptimo de etapas en cada seccion de separaciéon. Como re-
sultado de esta decisién también se obtiene la localizacion éptima de la etapa de alimentacion.
En resumen, para el modelado de una etapa condicional, la ecuaciones MESH son directamente
aplicadas. Sin embargo, para una etapa inexistente o inactiva, las ecuaciones MESH son simple-
mente reemplazados por una operacién de entrada-salida sin transferencia de masa, lo que da
lugar a ecuaciones triviales de balance de masa y energia, es decir, los valores de la fase liquida
y vapor, asi como para las entalpias tienen los mismos valores tanto a la entrada de la etapa
como a la salida.

Tenga en cuenta que en trabajos previos de optimizacién de separaciones por destilacién [?]
se requiere incluir las ecuaciones MESH, incluso para las etapas no existentes. El resultado fue
que tales MINLP son problemas bastante dificiles de resolver. El uso de la de programacion de

légica matemaética [?, 7], permite modelar sélo aquellos elementos que son realmente parte de la



formulacion final de la optimizacion, aumentando la robustez numérica de problemas de optimi-
zacion en general y de los problemas MINLP en particular. Programacion disyuntiva generalizada
(GDP) [?, ?, ?, 7], ha sido ampliamente utilizada para modelar decisiones l6gicas en progra-
macién matemadtica. Hay algunos otros enfoques, tales como las resctricciones complementarias
[?7, 7, ?], que podrian ser utilizados para el mismo propdsito. Una diferencia importante entre
el enfoque GDP y resctricciones complementarias para el manejo de problemas de optimizacién
logico es que GDP requiere la introduccién de variables binarias, mientras que resctricciones
complementarias, no necesitan la introduccién de dichas variables. Sin embargo, debido a que en
el diseno del LI estan involucradas variables binarias, la formulacién de un problema de optimi-
zacion basado en GDP parece ser mas facil de manejar. Por otra parte, son pocos los algoritmos
disponibles para la solucién eficiente de las restricciones de equilibrio [?]. Para optimizar el di-
sefio de una columna destilacién en estado estacionario, Yeomans y Grossmann|[?] propusieron
un modelo GDP, que se resuelve con una modificacién del algoritmo de aproximacion externa de
bases 16gicas de Turkay y Grossmann [?]. Este algoritmo de descomposicién resuelve el problema
mediante la iteracion entre la reduccién de subproblemas NLP y un problema principal MILP.
El subproblema NLP contiene sélo las ecuaciones para los términos en las disyunciones que son
verdaderas y proporciona una cota superior al valor de la funcién objetivo. El problema principal
predice una combinacién de variables discretas, lo cual es 6ptimo para una aproximacion lineal
global del problema.

En este trabajo, se abordara los modelos de optimizacién de decisiones légicas utilizando el
enfoque GDP y la estructura de la gran-M para la reformulacion MINLP. Por otra parte, se
amplia la formulacién propuestas de los MINLP en [?, ?] para el manejo de las separaciones que
usan LIs para lograr una alta pureza y recuperacién de etanol a partir de mezclas azeotropicas
de etanol/agua.

Debido a que el LI se disena para ofrecer una presién de vapor despreciable, se supondra
que solo estd presente en la fase liquida. Se debe tener en cuenta que, debido a que el LI no
estd presente en la fase vapor, son necesarias algunas modificaciones en las ecuaciones MESH
para manejar este hecho. Las ecuaciones MESH en nuestro sistema no incluiran a la ecuacion
de equilibrio de fases del LI, porque este componente no estd presente en la fase de vapor.
En lugar de esta ecuacién, se realizé un balance de masa total que envuelve a la zonas de
agotamientod y rectificacion, como se muestra en la figura 2.3, se puede observar que no se
considera la etapa de alimentacién de etanol/agua, pero si se incluye el condensador, la etapa de
alimentacién de LI, asi como las etapas activas en la zona de rectificacién. De manera similar,
la seccién de agotamiento envuelve al rehervidor y las etapas que se consideran activas. Con
esta modificacion, los balances de materia de LI se cumplen en cada etapa de la columna de
destilacién. Esta ecuacién se aplica para cada etapa activa definida en la configuracién 6ptima

de la columna, excepto para el condensador, rehervidor, y la etapa de alimentacién de la mezcla
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etanol/agua

2.3.  Formulacion del problema

El problema a resolver puede ser formulado de la siguiente manera. Dado: (1) un conjunto
inicial de cationes y aniones que cumplan con las caracteristicas mencionadas en la seccion 2.1.1,
(2) un conjunto de dos corrientes de alimentacién (una contiene la mezcla de etanol/agua y la
otra el LI), (3) especificaciones de productos en el destilado y fondos, asi como el porcentaje
de recuperacién deseado, (4) un nimero maximo de etapas de separacién (22 etapas para rec-
tificacién, 22 etapas para agotamiento, 2 etapas de alimentacion, 1 para rehervidor y 1 para
condensador). El objetivo consiste en obtener la estructura quimica del liquido iénico y la con-
figuracion de la columna de destilacién extractiva (nimero de etapas, ubicacién de la etapa de
alimentacién de etanol/agua, asi como los pardmetros de disenio y de operacién, tales como la
relacién de reflujo, didmetro de la columna, flujos internos de vapor y lquido, temperaturas de
cada etapa, composicién interna de las corrientes, las areas de condensador y rehervidor, y sus
cargas térmicas) de tal manera que el costo total anual (CTA) se reduzca al minimo.

Para hacer frente a la solucion de este problema, se tienen las siguientes suposiciones:

(a) En base a nuestra experiencia y la literatura sobre el desempeno de Lls, [?, 7, 7, 7] se
realizé una seleccién inicial de los cationes y aniones que son adecuados para la separaciéon

de etanol de alta pureza a partir de mezclas con 85 % etanol (E85) .

(b) Un requisito importante para la seleccién de una familia de cationes y aniones se relaciona
con el hecho de que deben exhibir afinidad por el agua y estabilidad térmica. La afinidad
por el agua garantiza que el LI puede formar una fase homogénea con agua y etanol. Por
otro lado, la restriccién de estabilidad térmica garantiza que el LI no se descompone en
un intervalo de temperatura dado. Por otra parte, el LI debe ofrecer una baja presion de

vapor, y como consecuencia, tal LI no se evapora en forma apreciable.

(c) Una de las ventajas de utilizar LIs para llevar a cabo la separacién de mezclas de eta-
nol/agua es que la separacién se basa en la preferencia del LI por capturar las moléculas
de agua. Por lo tanto, la presencia de la LI modifica el comportamiento termodindmico
de la mezclas etanol y agua, eliminando el azeétropo que en circunstancias normales se
forma y evita la recuperacién de alta pureza de etanol. Sumado a esto, el uso de LIs puede

reducir la energia necesaria para llevar a cabo esta separacién.

(d) Debido a que durante la sintesis éptima del LI varias combinaciones de cationes y aniones
tienen el riesgo de dar lugar a LIs que aun no existen, las propiedades fisicas y termo-
dindmicas de los LIs se calcularon utilizando un método de contribucién de grupos [?, ?].

FEn particular, el comportamiento no ideal de la fase liquida sera representado por el modelo

11



A condensador
De condensad 0\‘

Alimdhtacién “ Productos
liquidp tonico N { Reflujo ligeros (D)

B
<¢?

Alimentacion N
etanol/agua

Productos
pesados (B)

A rehervidor

Figura 2.3: Descripcién esquematica de los balances de materia total en la zonas de agotamiento

y rectificacion.
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UNIFAC [?]. Ademds, como se ha supuesto que la separacién se llevard a cabo a condicio-
nes atmosféricas y que el LI es considerado como un componente que no se disocia, la fase

vapor serd tratada como gas ideal.

(e) Dado que el objetivo de utilizar de LIs es romper el azedtropo formado por la mezcla
etanol/agua, se supone que se ha utilizado una columna de destilacién previamente pa-
ra llegar a la composicién azeotrépica (E85) a presién atmosférica. Normalmente, en un
proceso de fermentacion, se obtienen mezclas muy diluidas de etanol/agua (3-7 % fraccién
mol de etanol). Por lo tanto, es una practica comin eliminar el agua mediante el uso de
una columna de destilacion ordinaria hasta obtener una mezcla E85. En este trabajo, se

supone que la separacion se iniciard a partir de una mezcla E85.

(f) La columna de destilacién extractiva opera a presion atmosférica constante. Por lo tanto,

los coeficientes de fugacidad de la fase vapor son la unidad.

(g) Un condensador total.

2.4. Formulacion MINLP

En esta seccion se presentan los detalles de la formulacion para el problema mixto entero no

lineal (MINLP). El significado de las variables se encuentra en la seccién de nomenclatura.

2.4.1.  Funcion objetivo

La optimizacién de la columna de destilacion se lleva a cabo mediante la minimizacién de

una combinacién de inversion y los costos de operacion. La funcién objetivo es la siguiente:

min CTA = f(NT,CD) + f(RA) + f(CA)

+ [(QR) + f (QC) — f(Deton) (2.1)

donde u es el conjunto de variables de decisién. Las funciones de costos son:

S~

QC

( etOH

CUC - 8000 - QC
C'JPetOH - 8000 - DetOH

f(NT,CD)=ICC - NT - CD"*% (2.2)
f(RA) = TACRA - RA%® (2.3)
f(CA)=ITACCA-CA"® (2.4)
f(QR) = SUC - 8000 - QR (2.5)

(QC) (2.6)
)= (2.7)
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dénde la ecuacién 2.2 representa el costo de inversion de la columna en funcién del ntimero de
etapas y didmetro, las ecuaciones 2.3 y 2.4 son los costos de la columna en funcién de las dreas
de intercambio de calor del rehervidor y el condensador respectivamente, las ecuaciones 2.5 y 2.6
indican los costos de servicios por calentamiento y enfriamiento respectivamente y la ecuacion

2.7 es el costo de etanol producido.

2.4.2.  Restricciones continuas

Las restricciones continuas incluyen el balance de masa para la columna, requerimentos de
pureza y recuperaciéon, nimero de etapas, localizacién de la etapa de alimentacién, didmetro de

columna, areas de rehervidor y condensador. Estas restricciones estan dadas por:
* Balance de masa por componente en la columna

Y Fi =D - B i€cC,neNFT (2.8)
n

Esta restriccién toma encuenta todas las corrientes que entran y salen de la columna (C' conjunto

de componentes presentes en la alimentaciéon, NEF'T conjunto de etapas de alimentacién).
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* Ecuaciones de balance de masa, energia, equilibrio termodindmico, sumatoria de las frac-

ciones mol (MESH) para la etapas de alimentacién (platos fijos)

Fi+ L +Vi — L —-Vi=0
Fl+Li—L,=0
F,=FT ¥
L =LIQ, z.,

Vi=VAP, y.
Z(Ffthyi + Ly hLyy oy + Vi hVi

2

— LiALL — VIRV =0

hLi = f(TY)
hi= f(TY)
hEL = f(TF)

Zx%zl
A
> =1
4

Fin = fin
fin = 2P,
Y =T,
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i = {etOH, H,O}n € NFT
i={LI},;ne NFT
f={ILF,AMF}n e NFT
ne NFT

i ={etOH,HyO},n € NFT

ne NFT
ne NFT
i ={etOH,H,O}n € NFT
ne NFT
n € NFT

i ={etOH, HyO},n € NFT

i = {etOH, HyO},n € NFT
i ={etOH, HyO},n € NFT
i ={etOH, HyO},n € NFT

ne NFT



* Ecuaciones MESH para el condensador (plato fijo)

Vi, - L — D'=0
D' = DIS y.
Ryp.D' = L}
L = LIQ,

Vi=VAP, z!,

> (Vi hViy — LihLi + D'hD') = QC

%
n

hLi = f(TL)
Wi = f(TY)

fi[,/n = Z‘,/;l
Fim = wn P,
Ty =1,
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i = {etOH, HyO},
i = {etOH, Hy0),
i = {etOH, H,0),
i ={etOH, HyO},
i = {etOH, HyO},
i = {etOH, HyO},

i = {etOH, HyO},
i = {etOH, H,0),
i = {etOH, HyO},
i = {etOH, Hy0),

i = {etOH, Hy0},

i = {etOH, H,0},
i = {etOH, H,0},
i = {etOH, H,0},

ne NCT
ne NCT
ne NCT
ne NCT
n e NCT
n € NCT

ne NCT
ne NCT
ne NCT
ne NCT

ne NCT

ne NCT
ne NCT
ne NCT
n e NCT



* Ecuaciones MESH para el rehervidor (platos fijos)

i~ Vi- Bi=0
L;Jrl - B'=0

B' = BOT zi,

Ly, = LIQ, =,

Vé =VAP, yfq,
> (LhsihLiy — VihVii — B'ABY) = QR

hLi = f(TF)
hWi= f(TY)
hB' = f(TF)

inzl
7

dou=1
7

fz[,/n = i‘,/n

Fin = wn P,
zvn = ZJ%P

Ty =1,
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1= {6tOH, HQO},
i={LI},

i = {etOH, HyO},

i = {etOH, Hy0},

i = {etOH, Hy0},

i = {etOH, H,0},
i = {etOH, H,0},
i = {etOH, Hy0},

n € NRT
n € NRT
n € NRT
n € NRT
n € NRT
n € NRT

n € NRT
n € NRT
n € NRT
n € NRT

n € NRT

n € NRT
n € NRT
n € NRT
n € NRT



* Ecuaciones MESH para las etapas intermedias en la zona de rectificacién y agotamiento.

Liy, + Vi, — L, —Vi=0

n
Liz+1 - sz =0
Ly, = LIQ, =,

Vi=VAP, y.

> (i yhLi oy + Vi WV, — LihLi, — VihVE) =0

i

hLy = f(Ty)

n

Wi = f(TY)

n

Zazﬁlzl

i

-1

i

fh = P
i‘,/n = y’f’LP
Y = 1)
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1= {etOH, HQO},
i={LI},

1= {etOH, HQO},

i ={etOH, HyO},

i ={etOH, HyO},

i ={etOH, HyO},
i = {etOH, HyO},
i = {etOH, HyO},

nelM
neTlTM
nelTM
nelTM
nelTM

neTM
neTM
neTM

neTlTM

nelTM
nelM
nelM
nelM



* Balances de materia envolventes entre el condensador y la etapa n arriba de la etapa de
alimentacién de etanol/agua incluye la etapa dénde se alimenta el LI, y entre el rehervidor

y la etapa n antes de la etapa de alimentacién de etanol/agua

7

Y {F, + Vi, — L, — D'} =0dénde V;} | = 0} n>NTFandneTM (2.67)

S {Li, — Vi —B'} =0dénde V= o} n<NTFandneTM  (2.68)

i
* Temperatura de ebullicién del liquido iénico

TyF = 1982+ ) (npATiy k) (2.69)
k

Debido al alto costo de los LIs [?] es necesario recuperar la mayor cantidad posible del mismo.
Para asegurar una facil separacién se formulé una restriccién en dénde se establese que los pun-
tos de ebullicién entre el agua y el LI esten lo més separados posible[?]. Una forma sencilla de
hacer esto es que el punto de ebullicion del LI sea mayor que el del agua mas un aproximacion

minima entre los dos puntos de ebullicién. La restriccién es:

Ty > T+ ATy, (2.70)

* Temperatura de fusiéon del liquido iénico

2ok (NkATop ) + 20 D5 Ay,
Ay + Byo+Cytm+ Dgé

IL
TIL — (2.71)

Para asegurar que el LI permanece en fase liquida la temperatura de fusion debe ser menor que
la temperatura del sistema. Puesto que el LI es alimentado en la parte superior, ademas de ser
tambien la zona con menor temperatura en la columna se establece que el punto de fusion del
LI debe ser menor a la temperatura de la ultima etapa menos una aproximacion minima entre
estas dos. [?]

Trh < Tir — ATy (2.72)

* Comportamiento termodindmico del sistema

— Presién de vapor

Presién de vapor para los componentes etOH and H2O [?] en cada etapa permanente y activa
(ne NI,NFT,NCT,NRT):

Pz

[

Po’i . iy i (yi\l,5 i (i3 i ()6
In ( n ) — (- X;)(VPA Xi+VPh-(Xi) V54V P (X5 )34V Ph-(X5)5) (2.73)
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dénde

. TL
X, =1- ?”l (2.74)

La presién de vapor del LI es cero ya que se considera que estos tienen una volatilidad nula. Al
ser una de las cualidades deseadas en los LI la escasa volatilidad se considera que su presiéon de

vapor es cero durante todas las etapas de la columna.
POIL _
n

— Coeficientes de actividad (UNIFAC)[?]

Se supone que los LIs son compuestos nuevos, por lo que no hay informaciéon experimental
disponible de sus propiedades fisicas, se utiliza un método de contribucion de grupos para estimar
los valores de los coeficientes de actividad. Los métodos de contribucién de grupos estan dirigidos
a calcular algunas propiedades a partir de simples grupos funcionales. En este sentido, el modelo
UNIFAC es una técnica fiable para la estimacién de los coeficientes de actividad [?] y se da de

la siguiente manera para cada etapa permanente y activa (n € NT, NFT, NCT, NRT):

Inv. = Iny%? 4+ Inqyle (2.75)
, A A s Vo
1n’yg’z - 1_ VnC',z +1n VnC,z _ 5Qi 1— T +1n ok (276)
Fy -
Foi = % . yoi o Ti (2.77)
Zj 4, Zj T
=Y R g = > Qs (278)
k k
lnfyf"i = ZV](:) [lnl“,m —IDFI({;)J (279)
k
Hmnwkmn
ot = 01110 (L) - 3 (520 )| 0
Opn, = M; Xpn = M (2.81)
ZS QsXsn Zz Zk l/]gl)fl,‘%

Yenm = €Xp [— (‘}:)] (2.82)

— Entalpia de la fase vapor y liquida para los componentes etOH and H2O [?]

. ) (TV)? -T2
hV! ZCPQ'(TX—Tref)+CPé'M
) TV 3 _ 73 ‘ TV4_T4
+CP5-—( v 3 el +CP,5-( ) 1 ref (2.83)
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(T)* =T

hLy, =CP} - (Ty = Tref) + CPp -
0,38

T 1
el _ o\ Te (2.84)

LN\3 3
(TTL ) - Tref
3

+CPL - +CP}, -

— Entalpia de la fase liquida para el liquido iénico

Para desarrollar el balance de energia es necesario calcular la entalpia del liquido i6nico. Esta
propiedad puede ser estimada usando la capacidad calorifica. Ge et al. [?] predijeron la capacidad
calorifica de LI usando el principio de los estados correspondientes, la capacidad calorifica de
gas ideal se determina mediante el método modificado de contribucién de grupos de Lydersen-
Jobak-Reid. Las propiedades criticas que se utilizan en el principio de estados correspondientes
se predicen mediante el método de contribucién de grupos desarrollado por Valderrama et al.
7]

La ecuacion del principio estados correspondiente es [?]:

cL -9 0,49 6,3(1 —T,.,)Y3 04355
PR — 1,586 : 14,2775 + = — : 2.85
R S e Trm 1— T (2:85)
Ecuacién de la capacidad calorifica de gas ideal [?]:
o, = [Z(nkAcpk —37,93)| + | Y _(nkBopk — 0,210) | T+
k k

(T1)? + | D (niDepr — 2,06 x 1077) | (TF)? (2.86)

k

[Z(nkc()pk —3,91 x 10_4)
k

El método modificado de Lydersen-Jobak-Reid estd resumido en las siguientes ecuaciones [?]:

T]L
1L _ b (2.87)

 Ap+ By Xy (meAT) — [ S (nkATw) ]

IL
pIL _ MW (2.88)

[Cor + 3 (nkAP) |
plL
& ( Prey )

PIL PIL
I = 1 = -1 2.89
o8 (Pref> e (Pref> (2.89)
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(TyF —43)(T/"F - 43)
(TIE = T1)(0,7 TIL — 43)

IL _

TIE — 43
TIL —T)f




La entalpia del liquido iénico es [?]:
Ty
AHI = / Cl,dr (2.90)
ref

Sustituyendo 2.85,2.86,2.69,2.87,2.88,2.89 en 2.90 e integrando las ecuaciones anterioes se obtie-

ne:

1/3
B :R{{3 15 ity | Te i (T2 = Tre)) ™+ (T2F = Trep)? + (Tc”)w]

(T (TIE = T)!P o (THE = T2 o (TR
(IE — o)/ = (/1)1 ~ Ty
(TIL n)l/S _ (TCIL)l/B TIL T,
(AT~ Trog) V2 + (L1131
(T
Q(TCIL _ Tn)l/S + (TCIL)I/B) 31/3
(I

18,9 (T1F)/3 [(TCM — Tyep)t® — (TIE - Tn)l/S] — 42775 (Tyey — Tn)} Wi

—6,3 T 1n 40,4355 7L 1n

+ 10,9119 T arctan

— 10,9119 T!F arctan <(

T —T,,
+0,49 T/ In [((TILTJ;)} — 1,586 (Trey — Tn)}
T2, — T2 T3, — T3 T4, — T4
_ ref n\| ref n . ref n

—5,15-107%(Ty; — Tpy) + 0,00013(T5, ; — T3) — 0,105(T7 s — T57) + 37,93(Trey — Tn)

s T

(2.91)
donde
= Z nkAACpk Z nkABCpk Z nkACCpk d= Z nkADcpk
k k k k
(2.92)
* Recuperacion del componente ¢ en los productos del domo y fondo

D' > ¢ F! i = {etOH} (2.93)
B' >y F i = {Hy0} (2.94)

* Pureza del componente ¢ en los productos del domo y fondo
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Ty > 75 i ={etOH} (2.95)
zt > 74 i = {H,0} (2.96)

* Numero total de etapas activas en la configuracién final de la columna.

NT =) STG, neNTC (2.97)

* Diametro de la columna, areas de rehervidor y condensador

CD > g(TV,P,,VAP,) n € NTC (2.98)
RA > % A(T% = TF) (2.99)
CA> % TNy —TY) (2.100)

2.4.3.  Restricciones discretas

En la propuesta de formulacién las variables enteras se dividen en dos tipos: (1) binarias

para la seleccién de liquido iénico y (2) booleanas para el diseno de la columna.

2.4.3.1. Restricciones de seleccion de liquido 1onico

A su vez las variables binarias dan paso a dos tipos de restricciones binarias: (1) seleccion
de aniones y cationes para el liquido i6nico y (2) define el tipo y nimero de grupos funcionales

en el liquido id6nico, asi como determina los pardametros del modelo UNIFAC.

e Numero de grupos -CHgs presentes en el cation seleccionado
nf =Y Gmiom (2.101)
e Numero de grupos -CHy presentes en el cation seleccionado
Ne
ny= > Gmaom (2.102)
m=1

Estas ecuaciones cuantifican el nimero de grupos -CHs y -CHs presentes en el cation seleccionado

e Solo un catién debe ser seleccionado

d om=1 (2.103)
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e Solo un anion debe ser seleccionado
> am=1 (2.104)

Estas ecuaciones garantizan que solo un catién y un anién de la superestructura sea seleccionado

para formar la estructura molecular del liquido iénico

e Para determinar si el cation seleccionado contiene el grupo funcional metil-imidazolio

(mim) en su estructura:

m=1,2,3,5
om +a; — A <1 v j=1,2,3,4,5 (2.105)
k=25,7,9,11,13

e Para determinar si el cation seleccionado contiene el grupo funcional imidazolio (im) en

su estructura:

m=4
Om+a; — A <1 W i=1,2,3,45 (2.106)
k=16,8,10,12,14

Los parametros de area superficial y volumen de los liquidos iénicos para el modelo UNIFAC
estan reportados por Lei et al [?], estos son representados por un grupo principal y dos subgrupos.
La diferencia entre los subgrupos se encuentra en la estructura del catiéon. El primero es el
metilimidazolio (mim), y el segundo sélo imidazolio (im), mientras que el anién es el mismo para
ambos subgrupos. Cada subgrupo presenta diferentes valores de volumen (Ry)y area superficial
(Qr). Por esta razén es importante identificar el tipo de subgrupo que esta presente en el
liquido i6nico. La ecuacién 2.105 establece que el catién seleccionado para la estructura del LI
contiene el subgrupo (mim). La ecuacién 2.106 permite identificar si el catién seleccionado tiene
la estructura de subgrupos (im). Los diferentes cationes en la superestructura sélo tienen uno
de estos subgrupos. Los tipos de pares iénicos considerados en este trabajo se muestran en la

tabla 2.1.

e SOlo un par iénico debe ser seleccionado

=1 (2.107)
e Numero y tipo de grupos ionicos en el liquido iénico final
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Ao —nf =0 vV k=5,6,..14 (2.108)

> np=1 (2.109)

Tabla 2.1: Grupos considerados para el método UNIFAC.

Ntmero | Grupo principal Sub-grupo
1 CHs CHg
2 CH, CH,
3 OH OH
4 H>O H,O
5 [mim][DM P| [mim|[DM P)
6 [MIM][DMP)] [im][DM P)]
7 [mim][CH3S04] | [mim][CH3SO4]
8 [mim][C H3SO4] [im][C H3SOy4]
9 [mim|[BF}] [mim|[BF}]
10 [mim][BFy] [im][BFy]
11 [mim][C1] [mim][Cl]
12 [mim][Cl] [im][C1]
13 [mzm] [CFgSOg] [mzm] [CFgSOg]
14 [mim][C F350s3] [im][C F3S03]

Area superficial del liquido i6nico

Qf — QkpAp <0 (2.110)

Determinacion del pardametro de interaccién entre la parte iénica y el grupo CHgs

QICHs _Op Ay =0 , ¥V k=5,..,14 (2.111)

Determinacion del parametro de interacién entre la parte idnica y el grupo CHy

QILCH> _Ouody=0 , ¥V k=5,..,14 (2.112)

Determinacion del pardametro de interacién entre la parte iénica y el grupo OH

QIFOH O3\ =0 , V k=5,..,14 (2.113)
e Determinacién del parametro de interacion entre la parte idénica y el grupo HaO

QIR0 _Op Ny =0 , ¥V k=5,..,14 (2.114)

e Determinacion del pardametro de interacién entre el grupo CHs y la parte idénica
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QUL QN =0, ¥V k=5,..,14 (2.115)

14
> ot = 01t (2.116)
k=5

e Determinacién del parametro de interacién entre el grupo CHs y la parte idnica

QUL 0o\ =0, ¥V k=5,..,14 (2.117)
14

> oo = Pt (2.118)
k=5

e Determinacién del parametro de interacion entre el grupo OH y la parte idnica

QPHIL QM =0 , V k=514 (2.119)
14

D oPHE = flt (2.120)
k=5

e Determinacién del pardametro de interacién entre el grupo HoO y la parte idénica

QROIL 0N =0, ¥V k=5,.,14 (2.121)
14

> oot = Pt (2.122)
k=5

e Determinacién del peso molecular del liquido i6nico (M Wryy,)

5
> (MWham + MWeom) = MWy (2.123)

m=1
2.4.83.2.  Restricciones de diseno de columna

Estas restricciones estan relacionados con la eleccion discreta de activar o no una etapa
determinada, es decir, si el equilibrio liquido-vapor se cumple o no. Las variables booleanas Z,
toman el valor verdadero cuando la etapa esta seleccionada y, por lo tanto, las ecuaciones MESH
(ecuaciones 2.54-2.66) se aplican en la etapa. Si Z,, toma el valor de falso, las ecuaciones MESH
no se aplican, tomando los valores de la etapa superior para la corriente liquida, y los valores
de la etapa inferior para la corriente de vapor. Debido a que las ecuaciones de equilibrio son

omitidas, los valores de la fugacidad de las fases liquida y vapor se ponen en cero. La disyuncién
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es la siguiente:

i,n

Zn,
b = f(TF, P,,xt) i={etOH, HyO}

fi‘,/n = f(T)L/?Pn?y?il) 1= {CtOH, HQO}

fin =l
TE=TY
L, =LIQn x

STGny =1

- _\ZN
), = xfw—&-l
Yp = 3/%—1
sz = %-5-1

i = {etOH, H,0}
ne TM (2.124)

TnL = T7{L:+1
TV =1V,
i ={etOH, H,O}
STG, =0
_fz%n’ z‘,/n = 0_

La formulacién ”big-M”se aplica para el manejo del problema de programacién no lineal

disyuntiva, porque produce una estrecha union y porque no requieren un desglose de las variables

[7].

Debido a que existe la posibilidad de activar diferentes etapas intermedias para el mismo ntimero

total de etapas, es posible obtener soluciones multiples con el valor objetivo de la misma funcion.

Para evitar esta situacion, se aplica el siguiente conjunto de restricciones légicas que aseguran

que las etapas sean activadas en forma consecutiva a partir de la etapa de alimentacién hacia

arriba y hacia abajo

Zy = Zp_1,n > NFT (2.125)
Zpn1 = Zp,n < NFT (2.126)

2.4.4. FEstratégia de solucion

1. Para resolver el problema MINLP para el diseno de liquido iénico y la columna de destila-

cion al mismo tiempo, las cotas se establecieron de acuerdo a las limitaciones fisicas propias

del sistema. Se utilizaron como valores iniciales los resultados de trabajos anteriores [?, 7],
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para asegurar un punto inicial factible, ademas se establecié la pureza de etanol inferior
al valor deseado (90 %).

. Los resultados obtenidos anteriormente se utilizaron como valores iniciales para resolver

el problema con la pureza deseada (> 99,95 %).

. Posteriormente, para determinar las dimensiones de la columna con diferentes flujos de

alimentacién de LI, este se varié de forma manual(vease 3.3).

. Para la optimizacién con el flujo de alimentacin de LI como variable de decision se utilizaron
como valores iniciales los resultados obtenidos con el flujo de alimentaciéon LI que presento

un menor costo, ya que este resultado es el més cercano al punto 6ptimo buscado.

. Las optimizaciones con diferentes valores de alimentacién de etanol fueron de mayor a
menor (85% — 25%), como valores iniciales se tomaron los resultados de la solucién

anterior.
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CAPITULO 3

ANALISIS Y DISCUCION DE RESULTADOS

En este trabajo hemos asumido que se ha utilizado una columna de destilacién previamente,
de tal manera que el principal producto tiene una composicién ligeramente mas pequena que
la composicién azeotrépica en condiciones atmosféricas. Las especificaciones de diseno de la

columna de destilacién extractiva son las siguientes:

s Fraccién mol de etanol en el destilado > 0.9995
» Fraccién mol de agua en el fondo > 0.6
= Recuperacion de etanol en el destilado > 0.9

= Recuperacion de agua en el fondo > 0.9

3.1. Resultados MINLP

La formulacién de optimizacién MINLP se aplica para la determinacién simultanea del diseno
6ptimo de la columna de destilacién extractiva y de la estructura quimica de los liquidos iénicos
como solvente que permita la recuperacién de etanol mas alld de la composicién azeotrépica.
Debido a que el MINLP resultante tiene caracteristicas de no convexidad y no linealidad, su
solucién eficiente resulta ser un problema si no se utilizan las técnicas apropiadas para la ini-
cializacién y solucién del problema de optimizacién. En cuanto al algoritmo de solucién en este
trabajo se utiliza el algoritmo SBB MINLP disponible en el entorno GAMS [?]. Por supuesto,
también se puede utilizar otro software disponible [?]. Los resultados de la optimizacién MINLP
indican que se debe usar una columna de destilacion extractiva con 9 etapas de separacién. En
esta columna, la alimentacién etanol/agua se encuentra en la etapa 3, mientras que la alimen-
tacién de liquido iénico se encuentra en la etapa 8, relacion de reflujo de 0.54. La configuracion
de la separacién tiene un costo anual total de 851 440.6 DLLS/ano. Usando [emim|[DMP] (1-

etil-3-metilimidazolio dimetilfosfato) como estimacién inicial de liquido iénico, la mejor solucién
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Tabla 3.1: Perfiles de flujo y composicién del disefio optimo de la columna. Componentes: 1=eta-
nol, 2=agua, 3=LI. Todos los flujos estan en kmol/h

Alimentacién Productos Etapa Liq Vap T T T3 U1 Y2

238.3 1 1167.5 0.2141 0.6 0.1859 0.5085 0.4915

2 1405.8 1240.8 0.4586 0.5099 0.0315 0.7726 0.2274

955.7 3 1479.1 1266.5 0.6826 0.2874 0.03 0.9216 0.0784

4 549.1 1241.2 0.7391 0.1802 0.0807 0.941  0.059

5 523.8 1241.1 0.7764 0.139 0.0846 0.9561 0.0439

6 523.7 1242.7 0.8121 0.1033 0.0846 0.9685 0.0315

7 525.3 1244.9 0.8419 0.0737 0.0843 0.9782 0.0218

44.3 8 527.5 1174.5 0.8653 0.0507 0.084 0.9995 0.0005
761.7 9 412.8 0.9995 0.0005

para liquido iénico que cumple con todos los requisitos de disenio resulté ser [dmim|[DMP] (1,3-
dimetilimidazolio dimetilfosfato). Los resultados detallados del sistema de separacién 6ptimo
sintetizado se muestran en la tabla 3.1. Las estadisticas del problema son las siguiente: 64 va-
riables enteras, 4502 variables continuas, 4471 restricciones y 178 segundos de tiempo de CPU
usando un equipo Intel Core i7 a 2,67 Ghz, con 4 GB de RAM. Aunque SBB no puede garantizar
un optimo global la solucién éptima que se alcanzo tiene un beneficio econémico mayor (2.4 %)
a la solucion anterior dénde el liquido iénico y la columna de extraccién se disenaron en forma
secuencial [?, ?]. El conjunto de valores de los pardmetros M utilizados para las restricciones

disyuntivas se muestran en la Tabla 3.2.

Tabla 3.2: Valores de M para las restricciones disyuntivas.

Descripcién Unidades Valor de M
Flujo del componente i en fase liquida kmol/h 3000

Flujo del componente i en fase vapor kmol/h 3000
Relaciones de equilibrio bar 5

Presién de vapor bar 10

Diferenica de composiciones entre etapas adyacente en flujos de liquido fraccién mol 0.3
Diferenica de composiciones entre etapas adyacente en flujos de vapor  fraccién mol 0.3
Diferencia de flujos entre etapas adyacentes en corrientes de liquidos kmol/h 600
Diferencia de flujos entre etapas adyacentes en corrientes de vapor kmol/h 600

La figura 3.1 muestra los perfiles de composicién a lo largo de la columna extractiva éptima.
En todos los casos el rehervidor es la primera etapa de la columna, mientras que el condesador se
ubica en la etapa 9. El perfil de composicion de etanol en la fase liquida, muestra una pronunciada
pendiente en la zona de agotamiento y es més suave en la zona de rectificacién. Entre las etapas
3 v 4 hay un cambio de pendiente, debido a la alimentacién de la mezcla azeotrépica. El perfil
de composicion del agua en fase liquida disminuye rapidamente a lo largo de la columna de

extraccion en la zona de agotamiento y resulta ser mas suave en la zona de rectificacion. El perfil
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Figura 3.1: Perfiles éptimos de composicién en fase vapor (y) y liquido (z) a lo largo de la
columna de destilacion extractiva. Componentes: 1=etanol, 2=agua, 3=LI.

de composicién de LI disminuye entre las etapas 3 y 4 debido a la alimentaciéon de la mezcla
azeotrépica, en la mayoria de las etapas restantes se mantiene aproximadamente constante,
excepto en la etapa 9, como consecuencia de la ausencia de LI en la fase vapor y esto se debe a
que la presién de vapor de los LIs se considera cero. Por otro lado, la composicion de etanol y agua
en fase vapor muestra un comportamiento monétono creciente y decreciente, respectivamente.

El perfil de temperatura (véase Figura 3.2) a lo largo de la columna de extraccién muestra
un aumento entre las etapas 3 y 4 debido al calor de mezclado, originado por el contacto entre
la alimentacion de la mezcla azeotropica en la etapa 3 y el LI proveniente de la etapa anterior.
Esta claro que la presencia del LI en el rehervidor aumenta la temperatura de ebullicion de la
mezcla de agua/LI. Por otro lado, debido a que el LI no esta presente en el condensador, ya que
su presién de vapor es insignificante, la temperatura en esta parte es la temperatura normal de
ebullicién del etanol.

Los perfiles de los flujos molars de fase liquida y vapor se muestran en la Figura3.3. Como se
observa, la velocidad de flujo molar de la fase vapor muestra un comportamiento constante con
una ligera disminucion entre las etapas 8 y 9, debido a que la corriente de alimentacién de LI

aumenta la velocidad de flujo de la fase liquida y favorece la condensacién de la fase vapor. La
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Figura 3.2: Perfil éptimo de temperatura en la columna de destilacién extractiva.

32



1600 I

—e— Flujo de liquido
—*— Flujo de vapor

1400}

=
N
o
o

=
o
o
(@]

800

Flujo molar [kmol/hr]

600

/

400

200 | | | | | |
1 2 3 4 5 6

Numero de etapas

~
o |
©

Figura 3.3: Perfiles de flujo molar de fase liquida y vapor a lo largo de la columna de destilacién extractiva
optima.

velocidad de flujo molar de la fase liquida muestra un cambio significativo entre las etapas 3 y
4, debido a la alimentacién de la mezcla azeotrépica que aumenta el flujo molar en fase liquida.
Los resultados indican que las velocidades de flujo molar son aproximadamente constante en

cada seccién de la columna.

3.2.  Sensibilidad del diseno MINLP a los cambios en el flujo de alimentacion de liquido
10M4co

Debido a que los liquidos i6nicos, hasta el momento tienen una produccién muy baja, limitada
practicamente a nivel laboratorio tienden a ser compuestos costosos. Por lo tanto, estamos
interesados en analizar el comportamiento 6ptimo del sistema cuando el caudal del liquido
iénico cambia. Para ello, el flujo de alimentacién de LI se varié desde 50 hasta 11 kmol/h, y el
problema de sintesis 6ptima de la columna extractiva se resolvié nuevamente. En este caso hemos
encontrado una solucin MINLP mejor con un menor costo debido a que la columna requiere una
menor carga térmica, la relacién de reflujo y la cantidad de LI también son menores (ver tabla

3.3). En los primeros cuatro casos, el nimero total de etapas es de 9, en los siguientes tres casos
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Tabla 3.3: Sensibilidad de la solucién MINLP a los cambios en la velocidad de alimentacién de
flujo de liquido i6nico (*valor éptimo de la velocidad de flujo de alimentacién de LI).

Flujo de LI CTA Ntmero Total Qyrehervidor QcCondensador ~ Relacion de

kmol/h  miles $/ano de Etapas [millones kJ/h]  [millones kJ/h] reflujo
50 877.71 9 51.43 47.37 0.544
44.3 849.49 9 50.41 47.06 0.542
40 828.31 9 49.65 46.78 0.539
35 803.16 9 48.75 46.41 0.533
30 776.24 8 47.83 45.97 0.526
25 747.76 8 46.83 45.42 0.516
20 717.29 8 45.77 44.80 0.504
15 687.01 11 44.64 44.07 0.491
14.4* 665.92 11 43.27 42.72 0.491
11 954.70 12 52.98 52.56 0.789

Tabla 3.4: Perfiles de flujo y composiciéon del disefio optimo de la columna. Componentes: 1=eta-
nol, 2=agua, 3=LI. Todos los flujos estan en kmol/h

Alimentacion Productos Etapa Liq Vap T T T3 Y1 Y2

238.7 1 1057.2 0.3404 0.5991 0.0605 0.4572 0.5428

2 1295.8 1096.4 0.4357 0.5531 0.0111 0.7081 0.2919

955.7 3 1335.1 1115.6 0.6424 0.3468 0.0108 0.9708 0.0292

4 398.6 1109.0 0.8830 0.0808 0.0362 0.9759 0.0241

5 392.0 1109.2 0.8960 0.0672 0.0368 0.9803 0.0197

6 392.2  1109.7 0.9085 0.0547 0.0368 0.9842 0.0158

7 392.6 1110.1 0.9196 0.0437 0.0368 0.9876 0.0124

8 393.1  1110.5 0.9291 0.0342 0.0367 0.9904 0.0096

9 393.5 1111.0 0.9370 0.0263 0.0367 0.9927 0.0073

14.4 10 393.9 1090.8 0.9436 0.0198 0.0366 0.9995 0.0005
731.5 11 359.3 0.9995 0.0005

el nimero total de etapas descendi6 a 8, para el ultimo caso se ev6 a 12. La menor carga térmica
y relacion de reflujo se debe a la alta solubilidad del solvente. Estos resultados concuerdan con
los obtenidos por Carsten [?] y confirman la selectividad del LI disenado por el agua. Por otro
lado, los resultados muestran un ahorro de 21,6 % respecto al CTA y de 67,5% del LI como
agente extractor. En todos los casos, la estructura quimica de los liquidos i6nicos resulté ser la
misma: [dmim][DMP] (1,3 dimethylphosphate dimetilimidazolio). Las estadisticas de problema
son las siguiente: 64 variables enteras, 4503 variables continuas, 4472 restricciones y 514 segundos
de tiempo de CPU. Los perfiles detallados de flujos de liquido y vapor asi como los perfiles de
composicién para el caso con el flujo de alimentacién de LI éptimo, se muestran en la tabla 3.4,
mientras que las resultados graficos para cada uno de los puntos de operacion definidos en la
tabla 3.3 se muestran en las figuras 3.4, 3.5, 3.8, 3.6, 3.7, 3.10, 3.11 y 3.9. De ellas se puede

observar que los perfiles de composicion de etanol y agua tienen el mismo comportamiento tanto
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para la fase liquida como para la fase vapor. El efecto del cambio en el flujo de LI alimentado se
puede apreciar con mas claridad en los perfiles de la composicién del LI y la temperatura dénde
se puede ver que el flujo de LI tiene un gran efecto en la temperatura puesto que al disminuir la
cantidad de LI la temperatura también disminuye y con ella el gasto energético. Respecto a los
perfiles de flujo molar de la fase liquida y vapor se observa que los perfiles de flujo de cada caso
de ambas fases disminuyen al diminuir el flujo de alimentacién del LI con excepcién del ultimo
caso (11 kmol/h de LI alimentado) esto se debe a que la cantidad de solvente necesario para la
extraccion es poco y por lo tanto se requiere de un mayor nimero de etapas y de incrementar
la relacién de reflujo. En todos los casos analizados el rehervidor es la primera etapa, mientras

que el condensador es la ultima etapa y la etapa de alimetacion se localiza en la etapa 3.

3.3.  Sensibilidad del diseno MINLP a los cambios en la composicion de alimentacion

Hemos declarado anteriormente el hecho de que, antes de usar LI para romper el azedtropo,
se ha implementado una purificacion previa de tal manera que la mezcla resultante de eta-
nol/agua tenga una composicién cercana al punto azetrépico. Se hizo asi porque se sospecha que
la cantidad de LI esta en funcién de la composicién de la mezcla de etanol/agua. Esto significa
que a medida que la fraccién mol de etanol disminuya la cantidad de LI necesario para llevar a
cabo la separacién aumentara. Por lo tanto, este hecho podria justificar la implementacién de LI
para separaciones azeotrépicas, sobre todo para las corrientes de alimentacién con composicién

cercana a la azeotrdpica.

Tabla 3.5: Sensibilidad de la solucién MINLP a los cambios en la fraccién mol de etanol en el
flujo de alimentacién.

Flujo de Etanol  Flujo de LI =~ CTA Ntumero de Qrehervidor QcCondenser Relacién de

[% fraccién mol]  [kmol/h]  [$/aflo] etapas totales [millones kJ/h] [millones kJ/h] reflujo
85 14.43 665.93 11 43.2701 42.7263 0.4913
80 14.93 603.09 11 39.9535 39.5776 0.4640
75 15.70 567.03 11 37.5015 37.0952 0.4593
70 20.91 471.99 15 34.4691 33.9152 0.3167
65 24.76 453.57 14 32.4336 31.6575 0.3230
60 26.28 454.76 10 30.6539 29.8734 0.3919
55 28.79 439.84 11 28.4360 27.5280 0.4290
50 33.18 429.72 13 26.6750 25.4499 0.4595
45 38.41 430.96 14 25.4401 23.7882 0.5098
40 43.64 434.64 14 24.3126 22.1967 0.5801
35 48.87 418.34 15 22.5577 19.9196 0.6136
30 54.10 409.96 15 21.0741 17.8853 0.6840
25 59.32 392.05 16 19.2902 15.5042 0.7443

Por lo tanto, en la Tabla 3.5 se muestra la cantidad de LI en funcién de la composicién de

etanol en la corriente de alimentacién. En todos los casos el LI 6ptimo diseniado fue siempre
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Figura 3.4: Perfil 6ptimo de comopisiciones de etanol en fase liquida para diferentes valores de
flujo de liquido i6nico alimentado.
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Figura 3.5: Perfil éptimo de comopisiciones de agua en fase liquida para diferentes valores de
flujo de liquido iénico alimentado.
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Figura 3.10: Flujos molares de la fase liquida para diferentes valores de flujo de liquido iénico
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Figura 3.11: Flujos molares de la fase vapor para diferentes valores de flujo de liquido iénico
alimentado.
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el mismo ([dmim] [DMP] dénde [dmin] es el grupo de 1,3-dimetilimidazolio). Como se nota,
al disminuir la cantidad de etanol en la corriente de alimentacién el CTA también disminuye,
pero el flujo de LI necesarios para la separacién aumenté. En las figuras 3.12, 3.13, 3.15, 3.16 se
observan los perfiles de composicion de etanol y agua en las fases liquida y vapor, en dénde se
observa que con una menor fraccion mol de etanol alimentado los cambios en la pendiente de
los perfiles son més suaves, a diferencia del perfil de composicién de LI (figura 3.14) en dénde
la composicién de LI disminuye bruscamente en la etapa de alimentacién. Respecto a los flujos
molares de las fases liquida y vapor (figuras 3.17, 3.18) muestran el mismo comportamiento que
los casos anteriores, en donde el efecto del cambio en la composicion de la mezcla alimentada se
observa en el flujo molar de la fase vapor que disminuye al disminuir la fraccién mol de etanol
alimentado. Por otra parte los perfiles de temperatura (figura 3.19) muestran que al dismnuir la
fraccién mol de etanol alimentado la temperatura aumenta.

Para los casos de 85% - 45 % fraccién mol de etanol alimentado la alimentacién se ubica
en la etapa 3, para fracciones mol entre 40 % y 30 % se localiza en la etapa 4 y para el ultimo
caso (25 % fraccién mol) la alimentacién se introduce en la etapa 5. En términos generales, se
observa que las amplias variaciones en los perfiles abordados estan de acuerdo con las grandes
variaciones de la fraccién mol de etanol, y a medida que la fraccién mol del flujo de alimentacién
disminuye, la carga térmica también disminuye conduciendo asi a un proceso de separacién més
barato. Sin embargo, como se mencioné anteriormente, la cantidad de etanol purificado vuelve a

estas separaciones 6ptimas disenos no tan atractivos desde el punto de vista de la productividad.
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Figura 3.12: Perfiles de comoposicién de etanol en la fase liquida como funcién de la composicién
de etanol alimentado.
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de etanol alimentado.
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Figura 3.14: Perfiles de comoposicion de liquido idnico como funcién de la composicién de etanol
alimentado.
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de etanol alimentado.
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Figura 3.16: Perfiles de comoposicién de agua en la fase vapor como funcién de la composicion
de etanol alimentado.
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Figura 3.17: Perfiles de flujo de la fase liquida como funcién de la composicion de etanol alimen-
tado.
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Figura 3.18: Perfiles de flujo de la fase vapor como funcién de la composicion de etanol alimen-

tado.

Figura 3.19: Perfiles de teperaturas como funcién de la composicién de etanol alimentado.
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CAPITULO 4

CONCLUSIONES

En este trabajo se realizo un diseno simultaneo 6ptimo de una columna de destilacién ex-
tractiva y un liquido iénico que muestra que se pueden aprovechar las interacciones entre ambos

disenios para obtener mejores resultados, las conclusiones de este trabajo son las siguientes:

» Kl diseno simultdneo ofrece un resultado ligeramente mejor que el disefio secuencial siendo
2.4 % menor, sin embargo al optimizar el flujo de liquido i6nico alimentado se obtiene un
ahorro de 21.6 % respecto al costo anual total y del 67.5% de liquido iénico necesario para
la separacion, si se considera que los liquidos iénicos tienen un alto costo esto se puede

traducir en un ahorro economico mayor.

= Al disminuir el flujo de liquido i6nico alimentado también disminuye el costo anual total
de la separacién, aun cuando las dimensiones de la columna aumentan, esto debido a que

el consumo de energia es menor.

» Kl flujo de liquido iénico necesario para la separacién esta en funcién de la fraccion mol de
etanol en la alimentacion, asi al disminuir la fraccién mol de etanol aumenta la demanda
de liquido iénico, siendo un proceso con menor gasto energético. Sin embargo al considerar
el costo de liquido i6nico y una menor productividad de etanol, la configuraciéon con una
alimentacién de mezclas de etanol/agua lejanas a la composicién azeotrdpica resulta ser

poco atractiva.

= Kl liquido iénico disefiado tiene una fuerte afinidad por el agua, ya que al alimentar una
mayor cantidad de agua se requiere de una mayor cantidad de liquido iénico, asi tam-
bién al aumentar el flujo de liquido idnico se requiere de menos etapas, sin embargo al
seguir aumentando este también interacciona con el etanol requiriendo mas etapas para la

separacion.
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NOMENCLATURA

e Indices

i Componentes {etOH, H,O, I L(Liquido |6nico)}

j,k,m,s Grupos funcionales para UNIFAC {CHs,CHy,OH, H2O, [mim][DM P],
[im] [DM P, [mim] [C HsSO4], [im] [C HsSO4], [mim][BF],
[im][BF}], [mim][C1], [im][Cl], [mim][C F3SOs], [im][CF3503]}

n Etapas de la columna, numeradas de abajo hacia arriba, el rehervidor es la etapa 1
y el condensador es la etapa NT ,n=1,2,..., NT

f tipo de alimentacién, f = liquido iénico (ILF), mezcla azeotropica (AMF)

e Conjuntos

C Conjunto de componentes presentes en la alimentacién, C ={ i | i = etOH, HyO,IL}
NTC Conjunto de niimero de etapas en la columna, NTC ={n|n = NFT,NCT,NRT,TM}
NFT Etapas de alimentacién (2), una es la alimentacién de liquido idnico y la segunda es

la alimentacién de la mezcla azeotropia etanol/agua, NFT, n € NTC

NCT Etapa del condensador en la columna, NCT, n € NT

NRT Etapa del rehervidor en la columna, NRT, n € NTC

TM Subconjunto de etapas, condicionadas a las zonas de rectificacién y agotamiento
u Conjunto de las variables de decisién
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e Variables

Qsm (UNIFAC) pardmetros de interaccién entre los grupos s y m
Acpks Bepk
Ceopk, Dopk Parametros de contribucién de grupos para capacidad calorifica de gas ideal de IL

Ap, B, Cx, Dy Coeficientes en la equacién del modelo para temperatura de fusion

A, By Coeficientes en la equacién del modelo para temperatura critica

B! Flujo molar del componente i en los productos del fondo, kmol/h
BOT Flujo molar total de fondos, kmol/h

CA Area del condensador, my

CcD Diametro de la columna, m

Cu Coeficiente en la equacién del modelo para la presion critica

CP.om Costo de etanol producido, 1.25E-4 thousands DLLS/kmol

CPy,CPL

CPé,CP]iJ Constantes para capacidad calorifica de gas ideal del componente i kJ/kmol-K
Cg}n Capacidad calorifica de gas ideal en la etapa n, kJ/kmol-K

C’me Capacidad calorifica de liquido en la etapa n, kJ/kmol-K

cucC Costo de servicio de enfriamiento, 7.48E-4 miles DLLS/Millones kJ
Doion Etanol destilado, Kmol/h

Dt Flujo molar del componente i en el destilado, kmol/h

DIS Flujo molar total de destilado, kmol/h

f(Detomr) = CP.om - 8000 - Detogr, DLLS/afio

F& Propiedad auxiliar del componente i (fraccién superficial /fraccién mole)

en la etapa n, adimensional

f(CA) = JACCA - C A3, Proporciona costo de inversién anual en miles DLLS /afio
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L
fi,n

ivn
F,
f(NT,CD)
f(QC)
f(QR)
f(RA)
FT
Gim,s
hB"
hD'
hE.
hL!
hV
TACCA
TACRA

1cC

LIQ,

Fugacidad de componente i en la fase liquida en la etapa n

Fugacidad de componente ¢ en la fase vapor en la etapa n

Flujo molar alimentado de componente ¢ en la etapa n, kmol/h

= ICC - NT - CD“*3 Proporciona costo de inversién anual en miles DLLS/afio
= CUC - 8000 - QC,DLLS/afio

= SUC -8000 - QR,DLLS/afo

= TACRA - RA%®, Proporciona costo de inversién anual en miles DLLS/afio
Flujo molar total alimentado, kmol/h

Variable que considera el nimero de grupos C HsyC' Ha(n = 1,2)

en la estructura del cation (m =1, 2,.. ., 5)

Entalpia molar de liquido del component i en fondos, Millones kJ/h

Entalpia molar de liquido del component i en el destilado, Millones kJ/h

Entalpia molar de liquido del component ¢ en la etapa de alimentacién n, Millones kJ/h
Entalpia molar de liquido del component i a la salida de la etapa n, Millones kJ/h
Entalpia molar de vapor del component i a la salida de la etapa n, Millones kJ/h
Coeficiente de costo del condensador, 0.1782

Coeficiente de costo del rehervidor, 0.1782

Coeficiente de costo de la columna, 0.162844

Flujo molar total de liquido saliente de la etapa n, kmol/h

Flujo molar de liquido del componente i saliente de la etapa n, kmol/h
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P..r
QC

qi

Qk, Qm, Qs
OR
R

RA
Rz
T

Ry
STG,
SUC

TAC

Peso molecular del componente ¢

Peso molecular del anion m

Peso molecular del cation m

Vector que contiene el tipo y niimero de grupos m del IL seleccionado
Ndmero real de etapas

Presién critica del componente i, bar

Presién de vapor del componente i en la etapa n, bar

Presién en la etapa n, bar

Presién de referencia 1.01325 bar

Carga térmica del condensador, Millones kJ/h

Pardmetro relativo a drea superficial molecular de Van der Waals de componente puro ¢ (UNIFAC
Parametros de grupos de area superficial en el modelo UNIFAC

Carga térmica del rehervidor, Millones kJ/h

Constante universal de los gases(8.314), kJ/kmol-K

Area de rehervidor, m2

Relacién de reflujo, adimensional

Pardmetro relativo a volumen molecular de Van der Waals de componente puro i (UNIFAC)
Parametro de grupos de volumen molecular en el modelo UNIFAC
Contabiliza las etapas existentes

Costo de servicio de vapor, 4.17E-3 miles DLLS/Millones kJ

Funcién econémica, miles DLLS/afio

Temperatura normal de ebullicién del componente i, K

Temperature critical del componente i, K

Temperatura de servicio de calentamiento (450), K

49



V Py, VP

VPL, VP

ana XS’I’L

%

Ly s

J
xn

Temperatura reducida en la etapa n, TnL/TC

Temperatura de referencia (298), K

Temperature de fusién del IL seleccionado, K

Temperatura de la corriente de alimentacién en la etapa n, K

Temperatura de liquido proveniente de la etapa n, K

Temperatura de vapor proveniente de la etapa n, K

Temperatura de servicio de enfriamiento (298), K

Coeficiente global de transferencia de calor para condensador (C) y rehervidor (R), (3000,7000)
Flujo molar total de vapor que sale de la etapa n, kmol/h

Propiedad auxiliar del componente i (fraccién volumen/fraccién mol) en la etapa n, adimension

Flujo molar de vapor del componente i saliente de la etapa n, kmol/h

Constantes para presion de vapor del componente ¢

Fracciéon mol de fase liquida del componente i en la alimentacién f

Fraccion del grupo m o s en la mezcla de la fase liquida en la etapa n, adimensional
Fraccidon mol de fase liquida del component 7 en la etapa n

Fracciéon mol de fase vapor del componente i en la etapa n

Variable légica, cuyo valor puede ser verdadero o falso

Coeficiente en la ecuacidén para la temperatura de fusién
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e Variables Griegas

Chi
Tn

R,i
Tn

Fk,n

1)

AHIE
AP,
ATy g
AT g,

AT,

ATmp,kv AT’mp,k

N

Variable binaria que representa cada anion m considerado

en la superestructura (m =1, 2, ..., 5)

Coeficiente de actividad del componente i en la etapa n, adimensional
Contribucién combinatoria para el coeficiente de actividad del componente
en la etapa n, adimensional

Contribucién residual para el coeficiente de actividad del componente ¢

en la etapa n, adimensional

Recuperacion del componente i, representa la minima fraccidén de recuperacion
del componente ¢ en el destilado, mol

Recuperacion del componente i, representa la minima fraccidén de recuperacion
del componente i en los fondos, mol

Coeficiente de actividad residual del grupo k en la etapa n, adimensional
Coeficiente de actividad residual del grupo k en una solucién de referencia que
contiene sélo las moléculas de tipo ¢ en la etapa n, adimensional

Nimero de grupos C substitucionales en la molécula

Cambio de entalpia de IL con respecto a la temperatura de referencia
Parametro de contribucién de grupos tipo k para presién critica

Parametro de contribucién de grupos tipo k para temperatura normal de ebullicién
Parametro de contribucién de grupos tipo k para temperatura critica
Aproximacién minima entre la temperatura normal de ebullicién de agua y

la temperatura normal de ebullicién del IL seleccionado, 15°C

Parametro de contribucién para el grupo tipo k, relativo a la temperatura de fusién

Nimero de veces que el grupo de tipo k aparece en la molécula de IL, 10°C
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ATy Aproximacién minima entre la temperatura de la etapa de equilibrio y

la temperatura de fusién del IL seleccionado

Orn, Osn fraccién del grupo m o s en la mezcla de la fase liquida en la etapa n, adimensional
A Calor de vaporizacién del componente i, kJ/kmol
Ak Variable binaria que representa la combinacién k entre cationes y aniones en
la supersetructura (k =5, 6, . . ., 14)
u,ii), 1/,(7? Ndmero de grupos del tipo £ o m en la molécula ¢
o Ndmero de grupos repetidos que se conectan a >NH y =N- (anillo de imidazolio)
Om Variable binaria que representa cada anién m considerado en la superestructura
(m=1,2...,5)
T Nimero de anillos en la molécula
Té, Pureza del componente i, representa la pureza minima del componente 7 en el

destilado, fraccién mol
Ty Pureza del componente i, representa la pureza minima del componente i en los

fondos, fraccién mol

q/Jsmna wmkzny

Ykmn Parametro de interaccién de grupos en la etapa n, adimensional

Wit Factor acéntrico de IL, adimensional

Qi Pardmetros de interaccién de grupos

Q%IL Pardmetros de interaccidn entre los grupos (m = 1, 2, 3, 4) y la molécula disefiada de IL

QILCHs Par de i i6 | i6nica de IL (j = 1 | CH
; arametros de interaccién entre la parte iénica de IL (j =5, 6,. . ., 14) y el grupo 3

QILCH: Para de i i6 | idnicade IL (j = 5, 6 14) y el CH
; ardmetros de interaccién entre la parte iénica de IL (j =5, 6,. . ., 14) y el grupo 9

QJI-LOH Pardmetros de interaccién entre la parte idénicade IL (j =5, 6,. . ., 14) y el grupo OH

QILH20 Par de i i6 | i6nica de IL (j = 1 | H,0
J arametros de interaccidn entre la parte iénica de IL (j =5, 6,. . ., 14) y el grupo Hs
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QJCH3IL Parametros de interaccién entre el grupo CH3 y la parte ionica del IL (j = 5, 6,. . ., 14)
QUL pyrg de i i6 | CHy y | ionica del IL (j =

; ardmetros de interaccién entre el grupo CHy y la parte ionica del IL (j =5, 6,. . ., 14)
QjOHIL Pardmetros de interaccién entre el grupo OH y la parte ionica del IL (j =5, 6,. . ., 14)
QH0IL  pg 4 . L | H-0 . .

; ardmetros de interaccién entre el grupo HoO y la parte ionica del IL (j = 5, 6,. . ., 14)
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