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RESUMEN

Titulo: ESTUDIO DEL METODO DE DESTILACION MEMBRANARIA CON GAS DE
ARRASTRE PARA RECUPERACION DE ETANOL EN MEZCLAS ACUOSAS.

Autor: Ricardo Javier Cotamo De la espreilla”™
Palabras claves: Destilacibon con membranas, colmataciéon, Técnicas de

separacion no convencionales.

Descripcion:

Este trabajo estudié la destilacion por membranas con gas de arrastre (SGMD), como técnica
promisoria para la integracion del proceso de separacion y fermentacion en la industria del
Bioetanol. La técnica de destilacibn membranaria con gas de arrastre se estudié a diferentes
temperaturas (50 y 70 °C) y caudales de aire de arrastre (10 y 20 cm®min™). Estos estudios se
realizaron utilizando soluciones acuosas ideales y mostos fermentados (temperatura de 70 °C y un
caudal de aire de arrastre de 20 cms.min'l), como solucién alimento, todas al 10% p/p de etanol.
Bajo estas condiciones se obtuvieron un flux total promedio de 1,6 kg.m'z.h'1 utilizando soluciones
ideales y 0,96 kg.m"z.h'1 para mostos fermentados, con un factor de concentracion promedio de 1,7
y 1,92, respectivamente. Las pruebas realizadas con mostos fermentados (soluciones reales),
evidencian la capacidad para evitar la colmatacion aumentando el caudal de alimento. Se realiz6 la
comparacion de las configuraciones SGMD y VMD (destilacién membranaria al vacio). Con lo cual
se concluy6 que la ausencia de colmatacion en la configuracion SGMD (principal caracteristica de
seleccién) le da ventaja sobre la técnica VMD (segun Bardn, 2012, esta técnica presenta
colmatacion significativa). El disefilo muestra que para un sistema fermentativo (para produccién de
etanol) de un volumen de 10 m? se necesitan un promedio de 7 mdodulos comerciales (marca
TARGA®) para la separacién por SGMD; cuyo volumen no superaria 0,8 m>.

" Tesis de grado
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TITLE: APPLICATION OF SWEEPING GAS MEMBRANE DISTILATION FOR ETHANOL
RECOVERY FROM AQUEOUS SOLUTIONS.”

AUTHOR: Ricardo Javier Cotamo De la espreilla”
KEYWORDS: Membrane distillation, Bioethanol.

CONTENT:

This paper focuses on the application of sweeping gas membrane distillation (SGMD) as a
promising technique for the integration of separation and fermentation processes in bioethanol
industry. Sweeping gas membrane distillation (SGMD) was studied at different temperatures (range
of 50 and 70°C) and a sweeping gas flowrate (range of 10 and 20 cms.min'l). These studies were
carried out with ideal solutions and fermented solutions (feed temperature of 70°C and sweeping
gas of 20 cms.min'l), all feed concentration were 10% wt. Under this conditions it was obtained
average total flux of 1,6 kg.m?.h™ for ethanol-water solutions and 0,96 kg.m™2.h™ for fermented
ones; the average concentration factor of 1,7 and 1,92 respectively. The test made with fermented
solutions evidence that increase feed flow can prevent fouling on membrane. The SGMD and VMD
(Vacuum membrane distillation) comparison, concluded that absence of fouling on membrane at
SGMD (principal characteristic of selection) is the main advantage over VMD technique (this
technique showed fouling on membrane, Barén, 2012). The design shows that for fermentation
system (for ethanol production) in a volume of 10 m? will need an average of 7 commercial modules
(brand TARGA ®) for separation SGMD, whose volume does not exceed 0.8 m®.

" Thesis
**Physicochemical Engineering Faculty. Chemical Engineering School. Director: Ph.D. Carlos Jesus Muvdi
Nova.



INTRODUCCION

El aumento en la demanda de los combustibles fésiles, su dificultad de extraccion
y su complejo procesamiento, promueve el alza constante en precios de la
gasolina. Una de las soluciones de mayor aceptacion en muchos paises es la de

oxigenar la gasolina al mezclarla con etanol (Madigan et al, 2002).

El etanol es producido industrialmente por fermentacién, esencialmente en
procesos batch; los cuales pueden durar entre 24 y 72 h, con temperaturas entre 6
y 65 °C (Mariscal Moreno, 2011). A medida que aumenta la concentracion del
etanol empieza a evidenciarse inhibicién por producto y finalmente muerte celular
(10% p/p de etanol), deteniéndose el proceso de fermentacion (Jaramillo et al,
2011). La finalizacion del proceso genera costos (materias primas y tiempo)
normalmente asociados a los procesos discontinuos, ya que se tiene que realizar

un nuevo montaje para comenzar un nuevo ciclo de produccion.

La gran demanda de etanol para generar alconafta manifiesta la necesidad de
modificar los procesos de produccion a nivel industrial para potencializarlos y
hacerlos mas productivos (Orozco et al, 2011). Existe la posibilidad de mejorar
estos procesos a través de la integracion de métodos no convencionales de
separaciéon (MNCS) para la separacion in situ del etanol producido. Uno de los
MNCS es el que utiliza membranas como medio de separaciéon (Jaramillo et al,
2011).

Una membrana es un elemento que tiene como funcion permitir el paso de uno o
mas componentes de una mezcla a través de ella. Los componentes que logran
atravesar la membrana se les conoce como permeado y aquellos que no logran

hacerlo se les conoce como retenido (Baker, 2004).

Uno de los MNCS de ultima generacion es la pervaporacion membranaria (PM);

este método utiliza membranas densas (no porosas) o de nanofiltracion (Chapman
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et al, 2008). La separacion de los compuestos se lleva a cabo gracias a la

diferencia de presiones parciales que se genera a lado y lado de la membrana.

Los procesos de PM utilizan generalmente vacio como estrategia para retirar el
permeado. Un ejemplo de este método es el trabajo de Qiu, 2008, donde se
deshidrato etanol a diferentes temperaturas, obteniendo flux de agua de 0.52
kg.m?h™* a una temperatura de alimento de 75°C, alcanzando un factor de
separacion de 60 (Qiu et al, 2008).

A nivel nacional, Aguilar, 2007, estudio los efectos de acidos y produccién de CO,
en la separacién de etanol de mostos de fermento por el método de PM utilizando
membranas de PDMS (polidimetilsiloxano). A temperaturas de 30°C obtuvieron
flux de etanol de 0,27 kg-m?.h™ (Aguilar et al, 2011).

Otro de los MNCS es la destilacion membranaria (DM), que es un método
parecido a la pervaporacién (PM) pero se diferencia en que se utilizan membranas

porosas (de ultrafiltracion).

PRINCIPIO Método de recuperacion del permeado

? v Contactor
‘ [ liquido

\
\\\
| |

Hueco de aire
;] /

Gas de /I

Arrastre Vacio Permeado condensado

Alimento
Permeado
Placa fria

Figura 1. Destilacion membranariay sus diferentes configuraciones

La DM tiene diferentes configuraciones, estas estan clasificadas por la forma como
retiran el permeado ( ver Figura 1). Existe la DM de “gap” de aire (AGMD por sus
siglas en inglés) (Alkhudhiri et al, 2011); la DM de contacto directo (DCMD por sus
siglas en inglés) (Cerneaux et al, 2009), (Jung et al, 2011), (Khayet et al, 2005); la
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DM al vacio (VMD por sus siglas en inglés) (Cerneaux et al, 2009), (Diban et al,
2009) y por ultimo la DM con gas de arrastre (SGMD por sus siglas en inglés)
(Vallieres & Favre, 2004), (Charfi et al, 2010).

De estas técnicas la VMD y la SGMD han mostrado ventajas técnicas para su
posible aplicacion a nivel industrial; siendo la VMD la mas estudiada de todas. La
destilacibn membranaria al vacio (VMD) consiste en utilizar vacio como fuerza
impulsora de transferencia de masa. El vacio del lado del permeado reduce la
presion parcial de los compuestos, logrando que los compuestos mas volatiles se
evaporen y logren atravesar la membrana en fase gaseosa. Esta técnica ha sido
estudiada a nivel nacional por Benavides y Guevara, (2010), y Barén, (2012), los
cuales realizaron modelos computarizados de separaciones de etanol de
soluciones acuosas. Estos datos fueron comparados con diferentes estudios,
demostrando que el modelo se ajusta convenientemente a los resultados

experimentales.

Uno de los trabajos donde también se utilizd la VMD es el de Izquierdo y Jonsson,
2002. Este trabajo reporta flux de etanol de 15,23 kg.m?h™, utilizando una
membrana de PVDF (fluoruro de polivinildieno), a una presion de 2000 Pa, a 30°C
y una concentracion de etanol de 0,25% p/p en la alimentacién. La configuraciéon
VMD también fue estudiada por Soni y Abildskov, 2008, donde se ajustaron
modelos a experimentos citados en el trabajo para separaciones de etanol,
acetona y cloroformo a partir de soluciones acuosas. En la separacién de acetona-
agua utilizaron membranas de PTFE (politetrafluoretileno) de un espesor de 60 um
de los cuales se obtuvieron flux promedios de 3,2 kg.m?2h?' de acetona a

presiones cercanas a 2000 Pa (Soni et al, 2008).

Con respecto a la SGMD el permeado es retirado utilizando un gas inerte. Esta
configuracion ha sido menos estudiada que la VMD. Entre los pocos trabajos
reportados se pueden mencionar el estudio reportado por Haeng & Hi, 2001,
donde utilizaron membranas de fibra hueca de PTFE en la separaciéon de
isopropanol. Dicho trabajo reporta flux de isopropanol de 1,8 kg.m?2.h?,

aproximadamente, con una concentracion en el alimento de 5% p/p y una

13



temperatura de alimento de 46°C. En este trabajo se obtuvo concentraciones de
permeado de 56,9% p/p de isopropanol. Como se puede evidenciar de los
estudios presentados anteriormente sobre la pervaporacion membranaria y la
destilacibn membranaria, los flux en PM son significativamente inferiores (29
veces mas pequefios aproximadamente) a los encontrados para la destilacion
membranaria (aunque con una menor selectividad para la DM); lo que hace a la
destilacibn membranaria una técnica interesante desde el punto de vista de

separacion (rapida) de compuestos in situ.

Este trabajo hace parte del proyecto UIS titulado “Estudio del proceso de
destilacibn membranaria para la separacion de mezclas etanol-agua” que busca
analizar la separacion de etanol de mezclas (ideales y reales) etanol-agua diluidas
utilizando las técnicas de destilacibn membranaria al vacio y con gas de arrastre.
En el marco de este proyecto se han realizado dos trabajos (Benavides &
Guevara, 2010), (Bardn, 2012), enfocados en el estudio de la DM al vacio como

técnica de separacion de etanol de soluciones acuosas diluidas (ideales y reales).

La presente propuesta busca complementar este estudio a través del analisis de
la DM con gas de arrastre (SGMD), para la separacion de etanol a partir de
soluciones acuosas diluidas (ideales y reales). Esto con el objeto de establecer
una comparacion entre estas dos técnicas (VMD y SGMD); sus ventajas Yy

desventajas desde el punto de vista de aplicacion y productivo.
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METODOLOGIA
El siguiente diagrama resume las etapas metodoldgicas planteadas para la

presente propuesta (ver Figura 2).

Estudio del método de Destilacidn Membranaria con Gas de Arrastre
(SEMO)

v ! v

Estudio experimental de los

fendmenos de transferencia a Flantearmienta de un modelo
attir de saluciones ideales. rmatermatico para la simulacidn . .
H e Iusfnfnljmenua e Estudio experimental del
. ) ) fendmenn de colmatacion
Yariables a analgzar: transferencia de masay ilizando soluciones reales
Caudal de aire: 10y 50 e mir! energia utiizando soluciones
T de alimento; 50y 70 °C ideales.

Z2membranas FTFE 1y 2.

¥

Comparacion de lastécnicas de destilacidn membranaria con gas de arrastre y al vacio

¥

Digefio conceptual del modulo membranario para el proceso de separacian por destilacidn membranaris

Figura 2. Fases metodoldgicas de la propuesta de investigacion.

A continuacion se explican las etapas metodoldgicas planteadas en la presente

propuesta.

Estudio de los fendmenos de transferencia a partir de soluciones ideales

En esta etapa de estudio se utilizd un piloto de laboratorio disefiado para el
desarrollo de esta propuesta de investigacion (ver seccion de Meétodos
experimentales y de analisis). Para esta etapa se planted una serie de pruebas
donde se analiz6 la influencia de la temperatura, concentracién de alimento y el
flujo de aire, sobre el flux y la concentracién de etanol en el permeado; utilizando
dos tipos de membranas. Las caracteristicas de estas membranas se muestran en
la siguiente tabla:
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Tabla 1. Caracteristicas de las membranas utilizadas en este proyecto.

Membrana Diametro de poro Espesor de la Porosidad
[um] membrana [um]
PTFE1 0,45 220 0,75
PTFE2 5 265 0,72

Los niveles evaluados para cada una de las membranas se muestran en la Tabla
2.

Tabla 2. Tabla de variables a estudiar y sus respectivos niveles de estudio

Variable Niveles
Flujo de aire de arrastre 10 cm®min 20 cm®/min
Temperatura de alimento 50°C 70°C

Los valores fueron establecidos segun la literatura y las especificaciones del piloto.
Para la concentracion de etanol se plante6 trabajar al 10% p/p, que corresponde a
inhibicién como la

la concentracion de de algunos microorganismos

Saccharomyces cerevisiae (Mariscal, 2011).

Igualmente se estudié la influencia de la temperatura sobre el proceso de
separaciéon, a dos niveles de temperatura: 50°C y 70°C. Estos valores fueron
escogidos con el objetivo de aumentar el flujo a través de las membranas
utilizadas por el piloto; que por su superficie membranaria (9,1 x 10™* m?)
entregan flujos pequefios de permeado, incrementando considerablemente los
tiempos de experimentacién. Es importante mencionar que las membranas
utilizadas resisten estas temperaturas. Adicionalmente existen cepas capaces de
realizar fermentaciones etilicas entre 6 y 65°C (Mariscal, 2011), siendo estos

microorganismos psicroéfilos y termdéfilos respectivamente.

Por ultimo se estudi6 la influencia del flujo de aire de arrastre en el lado del
permeado para dos niveles de flujo; que corresponden al minimo medido por el
rotametro y el doble de este (10 y 20 cm®min a 0°C y 1 atm). Es importante

sefalar que los valores propuestos se encuentran dentro de las relaciones de flujo
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de gas/area de membrana utilizados en otros estudios reportados en la literatura
para la misma técnica (Xie et al, 2009) (Khayet et al, 2000).

A partir de los resultados obtenidos se realizd la seleccion de las mejores
condiciones de operacion utilizando el software de analisis estadistico

Statgraphics Centurion XV.

Planteamiento de un modelo matematico para la simulacion de los
fendmenos de transferencia de masa y energia utilizando soluciones ideales.

Se plante6 un modelo matematico que permitiera predecir los fendmenos de
transferencia de masa y energia a través de la membrana. Este modelo se basoé
en el modelo propuesto por Baron, 2012, para simular los fendbmenos de
transferencia para la configuracion al vacio, y fue adaptado en este trabajo para la
configuracion de gas de arrastre.

Estudio del fendmeno de colmatacion utilizando soluciones reales

Este estudio se realizd con la finalidad de analizar la colmatacién (ensuciamiento)
de la membrana, y de esta manera establecer estrategias que permitan disminuir
su impacto. Para este estudio se utilizaron mostos fermentados con S. cerevisiae
(levadura liofilizada de LEVAPAN S.A.). Las condiciones escogidas para la
fermentacion fueron las planteadas en el “Laboratorio de produccioén de bioetanol
a partir de fermentacién alcohdlica” del Laboratorio de procesos industriales de la

Universidad Industrial de Santander (Laboratorio, 2010).

Los pardmetros de operacion utilizados en esta etapa de estudio fueron las
mejores condiciones obtenidas en el estudio experimental con soluciones ideales
(Etapa 1). Este andlisis se realiz6 utilizando dos caudales de alimentacion, 1,475
cm®s™ y 37,83 cm®.s? (siendo este dltimo flujo el méaximo suministrado por la

bomba de alimentacion).

Para el estudio de la colmatacion se realiz6 el seguimiento a los flux de permeado
en el tiempo; su variacion indicaria el posible impacto del ensuciamiento de la

membrana sobre el proceso.
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Comparacion de las dos técnicas de destilacion membranaria evaluadas

Se realiz6 una comparacion de las dos técnicas de DM (al vacio y gas de
arrastre), utilizando los resultados obtenidos por Barén, 2012 (quien estudio la
técnica de DM al vacio). Esta comparacion tuvo en cuenta criterios como
productividad y colmatacion, siguiendo la metodologia planteada por Van der
Merwe, 2010.

Disefio conceptual del médulo membranario para el proceso de separacion

por destilacion membranaria.

Los resultados obtenidos hasta el momento permitieron el ejercicio académico de
disefiar conceptualmente el médulo membranario de un proceso a escala piloto-
industrial, para la produccion de etanol en continuo, integrando una de las dos
técnicas analizadas por este trabajo (destilacion membranaria al vacio y con gas

de arrastre).
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METODOS EXPERIMENTALES Y DE ANALISIS

Piloto de laboratorio para SGMD.

El piloto utilizado en las dos etapas experimentales planteadas en la presente

propuesta (con soluciones ideales y reales) esta representado en la Figura 3.

® 4
__ < ) Entrada del
ﬁ refrigerante

3B

> >
== 3A 5 g
- o

Salida del
refrigerante

__@__
\
L

>

Figura 3. Diagrama del piloto utilizado para el estudio de latécnica SGMD.

La siguiente tabla presenta los detalles para cada uno de los equipos.

Tabla 3. Equipos que conforman el piloto de SGMD (Figura 3).

Circuito de alimentacion
# Equipo Caracteristicas Funcién
Contenedor de 2 L de vidrio.
Posee un sistema de L
Tanque de . Contener la solucién
1 L calentamiento con control de
agitacion o problema.
temperatura y agitacion
magneética
March® AC2CPMD centrifuga. . g
Bomba ! - Asegura la recirculacion de la
2 centrifuga Max. Flujo: 5 GPM solucion problema
9 Max. Head: 2,7 m P '
3%) Rotdmetro para liquidos Permite ajustar el caudal de
3 Rotametro con valvula reguladora. alimentacioén del sistema y de
3B) Rotametro para gas con gas de arrastre a través de
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vélvula reguladora una vélvula

. Membranas planas circulares
4 mgfn“b"r’anario de PTFE (hidrofébica)
Whatman®.

Servir de barrera natural para
la permeacioén de etanol

Circuito de permeado

Tiene un sistema de
Condensador de Construido en vidrio Pirex recirculacion de ref~r|gerante
5 ; . conectado a un bafio
serpentin de alto vacio "
termostatico con una
temperatura de -4°C
Cilindro de 6 m® que
6 Cilindro de aire contienen aire seco (25 Se utilizara como gas de
seco comprimido | ppm de agua). arrastre
Suministrado por Praxair®

Permeabilidad

Este pardmetro se determind en las etapas de estudio con soluciones ideales y

reales. Para ello se midi6 la masa de permeado recolectado por unidad de tiempo.

Concentracion de etanol

e Soluciones ideales

Para determinar la concentracion de etanol en soluciones etanol-agua (ideales), se
utilizé un refractémetro Pocket de marca ATAGO®. La Figura 4 representa la curva
de calibracion obtenida con este equipo y reportada en el trabajo de Barén, 2012.

1,3600

y =0,0662x + 1,3324
13530 R?=0,9984

1,3500
C 1,3450
1,3400

1,3350

1,3300
0 005 01 015 02 025 03 035 04
%p/p de etanol

Figura 4. Curva de calibracion obtenida con el Refractémetro Pocket de marca
ATAGO®
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e Soluciones reales

La concentracién de etanol de soluciones reales (soluciones fermentadas), se
determiné por HPLC, UFLC marca SHIMADZU ref. LC-20AD. En la Tabla 4 se

especifica el método de andlisis (Barén, 2012).

Tabla 4. Método de analisis y caracteristicas del equipo de HPLC.

METODO DE ANALISIS: HORNO APAGADO

CARACTERISTICAS:

Temperatura de horno: 80°C

Flujo de trabajo:

Flujo isocratico de H,SO, de 8 mM de 0.6 mL.min™
Tiempo de analisis: 45 min.
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ANALISIS Y DISCUSION DE RESULTADOS

Estudio de los fendmenos de transferencia partir de soluciones ideales

¢ Membrana PTFE1

La Figura 5 muestra los resultados (flux de agua y de etanol) obtenidos para las
pruebas con soluciones ideales utilizando la membrana PTFEL. Todas las pruebas
de esta etapa tuvieron una duracion de 6 h. Los caudales de arrastre de aire (10 y

20) se encuentran en unidades de cm®.min™.

07 [ qg=10 3,0
Toe | e . Qg =10
= Qg=20 <5
~ ~ % | mQg=20
'EO,S -PTFE 1 ;
; €70 | PTFE1 -
o0,4 o
X
= I =15 | I
803 ¢ 0,56 <
80,2 + 1,0 2,01
o 0,34 © 1,51
Lo1 | g o 305 [ I .
0,09 0,11 x 0,49 /0,49
E,o,o E 0,0
L 50 70 50 70
Temperatura [°C] Temperatura [°C]

Figura 5. Flux de etanol y de agua para la membrana PTFE1. Con 10% p/p de etanol
en el alimento y un caudal de alimento de 1,475 cm®s™

Como se puede observar de la anterior figura, los flux de etanol y de agua
aumentan con la temperatura. Este fendmeno se puede explicar ya que la
temperatura de alimento aumenta la presién de vapor de los compuestos haciendo
que estos se volatilicen con mayor facilidad y atraviesen la membrana. Este
comportamiento también se evidencia en el trabajo de Haeng et. al, 2001, con
membranas tubulares de fibra hueca, para la separacion de isopropanol de

soluciones acuosas.

Igualmente se observa que un aumento en el caudal de aire de arrastre genera un
aumento de los flux de etanol y de agua a través de la membrana, esencialmente

para 70 °C (de 64,7% para el etanol y de 33,1% para el agua). Esto se puede
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evidenciar en diferentes trabajos (Khayet et al, 1999) (Xie et al, 2009) (Haeng & Hi,
2001). Este fendbmeno se puede explicar por el hecho que el aumento del arrastre
disminuiria la acumulacién de los compuestos del lado del permeado haciendo

que la fuerza impulsora (la diferencia de presiones parciales) aumente.

La Figura 6 muestra los resultados obtenidos para la fraccion en peso de etanol en
el permeado. En esta figura se observa que tanto el flujo de gas de arrastre, como
la temperatura influyen sobre la fraccion de etanol en el permeado. Un aumento de
la temperatura genera, en promedio, un 23,3% de aumento en la fraccion de
etanol en el permeado, y un aumento del caudal de gas de arrastre genera un

aumento promedio del 19,1% de la fraccion de etanol en el permeado.

Este comportamiento esta relacionado con lo expresado anteriormente (aumento
de los flux de etanol y de agua con la temperatura) en donde se observa
claramente un mayor aumento para el flux de etanol con respecto al del agua;

haciendo que la fraccion de etanol aumente.

0,40 - Qg =10
e 0,35
% 0,30 qe- 20
% ! PTFE 1
< 025
S "
@ 0,20 _ -
€ 0,15 | =
S 0,2192
‘S 010 | 0,1906 0,185 !
o 0,150
®© 0,05 |
LL
0,00
50 70

Temperatura [°C]

Figura 6. Fraccion en peso de etanol en el permeado para la membrana de PTFEL.
Con 10% p/p de etanol en el alimento y un caudal de alimento de 1,475 cm®.s™

e Membrana PTFE2

Igualmente se realizaron pruebas para la membrana 2 (PTFE2), bajo las mismas
condiciones utilizadas para la membrana PTFEL, los resultados se muestran en la

Figuras 7 y 8.
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Como se puede observar de las dos figuras, la temperatura (al aumentar) genera,

como para la membrana PTFE1, un aumento en el flux de permeado. Igualmente

se observa la influencia del gas de arrastre a 70°C, de forma menos significativa

que para la membrana PTFE1 (del 17,9% para el etanol y del 2,2% para el agua).

Ni el gas de arrastre, ni la temperatura mostraron influencia sobre la concentracion

de etanol en el permeado.

w
o
1

0,7 -

= Qg =10 = Qg =10
<06 < L
c}l Qg=20 (\,1 215 Qg=20 I T
EO0> IprFE2 T €20 | PTFE2
20,4 I >
= £115 L
503 | o
> 2,30
= 0.46 210 2,25 2,
202 0,39 @
g 0,1 - 505 ¢ .
S 0,16 0,12 = 084 0,68
%00 =0,0
= LL
I 50 70 50 70
Temperatura [°C] Temperatura [°C]

Figura 7. Flux de agua y etanol para una membrana PTFE2. Con 10% p/p de etanol

en el alimento y un caudal de alimento de 1,475 cm®s™
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E 0,3 Qg=10
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Figura 8. Fraccion en peso de etanol en el permeado para la membrana de PTFE2.

Con 10% p/p de etanol en el alimento y un caudal de alimento de 1,475 cm®s™.
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Es importante sefialar que si bien la membrana PTFE2 posee un didmetro de poro
superior, igualmente tiene un espesor mayor, y menor porosidad que la membrana
PTFEL. Estas diferencias muestran el condicionamiento que las caracteristicas de
la membrana tienen sobre el grado de influencia de las condiciones de operacion

en el proceso.

Estudio de los fendmenos de transferencia partir de soluciones reales

La Figura 9 resume todos los resultados obtenidos con soluciones ideales para las
membranas PTFE1 y PTFE2.

0,60

APTFE2 0,22; 0,56

= o0 | WPTFEL

o A 0,17;0,46

e

m-°'4° r A 0,15;0,39

= 0,19; 0,34

S 0,30 |

[

IS

S

$ 0,20 |

© A 0,16;0,16

= A 0,15;0,12 0,19; 0,11

T 010 r 0,15; 0,09

0,00 ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘

0,1 0,12 0,14 0,16 0,18 0,2 0,22 0,24

Fraccién masica de etanol

Figura 9. Fraccién en peso de permeado Vs Flux de etanol de permeado. Con
10%p/p de etanol en el alimento y un caudal de alimento de 1,475 cm®.s™

Como se puede ver en la Figura 9, el mejor resultado obtenido fue 0,22 de fraccién
de etanol y 0,56 kg.m?.s™ de flux de etanol, en el permeado. Ese resultado se
obtuvo utilizando las condiciones de operacidén que se muestran en la Tabla 5.

Tabla 5. Variable y nivel seleccionado como los mejores parametros de operacion
segun lafigura 11.

Variable Nivel
Temperatura de alimento 70°C
Caudal de aire 20 cm®.min™
Etanol en el alimento 10% p/p
Membrana PTFE1
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Estas condiciones fueron las escogidas para el estudio con soluciones reales. Los
mostos utilizados para las pruebas con soluciones reales tenian una concentracion
del 8% p/p de etanol segun las muestras inyectadas por HPLC. La concentracion
se ajustdé a 10% p/p con etanol concentrado. Todas las pruebas tuvieron una

duracion de 10 h.
e Resultados obtenidos variando el caudal de alimentacion.

Los resultados obtenidos para el flux de etanol en funcion del tiempo, a los dos
caudales de alimentacién evaluados (Caudal 1= 1,475 cm®s™, Caudal 2=37,83

cm®.sY), aparecen resumidos en la Figura 10.

[y
w
1

1 L Solucidn Ideal
11 - A Solucion Real, Caudal 1
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= ¢ Solucién Real, Caudal 2
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AL | % 2,30* .
; 1,8 ; 1,6 % 1,5 % 14
1 L ’
0 L 1 1 1 1 1 1
0 100 200 300 400 500 600

Tiempo [min]

Figura 10. Flux total de permeado con soluciéon real al 10%p/p de etanol, 70°C,
caudal de aire de 20 cm®min™, variando caudal de alimento (Caudal 1= 1,475 cm®s™,
Caudal 2=37,83 cm®.s™).

Como se puede ver en la Figura 10, para el Caudal 1 (1,475 cm®s™), existe
disminucion del flux total de permeado con tendencia a estabilizarse (60% con
respecto al flux inicial). Esto sefiala la presencia de colmatacion sobre la

membrana. Es importante mencionar que la concentracion de etanol en el
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permeado no presentd cambios significativos durante la prueba (incluso con los

obtenidos con soluciones ideales), manteniéndose en 22% p/p.

De igual manera se realizé la misma prueba a un Caudal 2 (37,83 cm®s™). En la
misma figura se puede observar que el flux total, aunque fluctia significativamente
en el tiempo, se mantiene. Esto indica que este caudal de alimento evita la
colmatacion de la membrana, favoreciendo al proceso. Igualmente se evidencia,
en promedio, un aumento del flux de permeado con respecto a los obtenidos con
soluciones ideales (linea horizontal). Este comportamiento también fue

evidenciado por Baron, (2012), para la DM al vacio.

Como un estudio adicional se decidio realizar una serie de pruebas que
permitieran conocer el limite de la DM con gas de arrastre para concentrar
soluciones etanol-agua, comenzando con una solucion real (alimentacion) al 10%
p/p y continuando con soluciones ideales a la concentracion de salida en el
permeado para cada ciclo de separacion. Los resultados son mostrados en la
Figura 11 (Factor de concentracién: Concentracion en el permeado /Concentracion

en el alimento).

2,0 F

10 - 2,146
1,704

1,139

Factor de concentracion

0,0
10% 19% 34%

Concentracion de alimento

Figura 11. Factores de concentracion para los sistemas de destilaciéon con
membranas con gas de arrastre en serie.

Como se puede ver en la Figura 11, el factor de concentracion va disminuyendo,
acercandose a 1 después de la 3™ etapa de DM con gas de arrastre. Un factor de

concentracion cercano a 1 indica que la concentracion en el permeado es similar
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a la de la alimentacion. Esto pone de manifiesto que la DM con gas de arrastre es

mMA&s una técnica de separacion que de concentracion.

Planteamiento de un modelo matematico para la simulacién de los
fendmenos de transferencia de masa vy enerqgia utilizando soluciones ideales.

El planteamiento matematico de Benavides & Guevara, 2010, mejorado por Baron,
2012, realiza simulaciones de los fendmenos de transferencia de masa y energia
con la configuracion de destilacibn membranaria al vacio (VMD). En este proyecto
dicho modelo se adapté para trabajar bajo la configuracion de gas de arrastre

(SGMD). Para lo cual se tuvieron en cuenta las siguientes consideraciones:

Consideracién I: Se asume que la humedad del aire de arrastre es despreciable.

Justificacién: Las pruebas experimentales se realizaran con aire comprimido

medicinal, el cual tiene una humedad de 25 ppm de agua.

Consideracién |l: Se asume que existe transferencia de calor Unicamente por

conveccion despreciando los fendmenos de transferencia por conduccion.

Justificaciéon: El tamafio del moédulo membranario es pequefio, lo que genera un

tiempo de residencia pequefio.

Consideracién Ill: Se asume despreciable la diferencia entre la temperatura del

seno del fluido y la membrana.

Justificacidon: Los datos que se obtienen en el modelo son considerados en estado
estacionario. El tiempo de experimentacion (6 h) permite que la membrana

alcance una temperatura cercana a la del seno del fluido de alimentacion.

Consideracion 1V: Se asume que los flux de permeado son muy pequefios para

ser considerados en el calculo de coeficiente de trasferencia de calor por

conveccion.

Justificacién: Los flujos de aire son muy superiores a los flujos de permeado que

atraviesan la membrana.
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El modelo esta basado en el entendimiento del fendmeno que representado en la

Figura 12.

Gas
de
arrastre

Alimento
liquido

Figura 12. Esquema del método de destilacién con membranas con gas de arrastre.
1). Interfaz liquido- membrana, 2). Interfaz membrana- gas de arrastre.

Para el proceso de destilacion con gas de arrastre se obtienen las ecuaciones de
balance de masa que se muestran en la Tabla 6. Totas las propiedades en estado
liquido y vapor fueron obtenidas del Manual del Ingeniero Quimico, de Perry
(PERRY, 2007). Para los fenbmenos de tranferencia de masa se tuvo en cuenta la
consideracion I.

Tabla 6. Ecuaciones de transferencia de masa utilizadas en el ajuste del modelo
planteado para la configuracién de gas de arrastre.

Término Ecuacion Referencia
Flux K, *P Treybal, pag. 54
N; = 9; (Yp B Yg) y pag
RT,
Coeficiente de transferencia lD)gl. * Sh; Treybal, pag. 77
de masa Kg Kg: = .
h
Numero de Shrewood Sh; = 0.664 * Re®S « 501'1/3 Perry 5-53

Para evaluar los fendmenos de tranferencia de energia se tuvieron en cuenta las
consideraciones 1l y lll, para lo cual obtenemos las ecuaciones de balances de

energia mostradas en la Tabla 7.
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Tabla 7. Ecuaciones de transferencia de energia utilizadas en el ajuste del modelo
planteado para la configuracién de gas de arrastre.

Término Ecuacion Referencia
E.D. de cambio de T, w+ (ho(T - Tg) +ex YN, * /11')
temperatura del gas de — = 3 Autor
dL Zi m; x Cp,
arrastre i
Coeficiente de
. . k;*Nu
transferencia de energia hy = —n Perry 5-9
por conveccion
Numero de Nusselt Nu = 0.027 = Re*/5 x pr/3 Perry 5-9

Las ecuaciones utilizadas en el modelo son las que gobiernan, segun los autores,
los perfiles de flujo a Re bajos; los caudales de alimento y de arrastre utilizados
estuvieron en condiciones de régimen laminar (450 < Re;, < 850, 0,72 < Re; <
1,5).

La Tabla 8 muestra los datos obtenidos para una membrana tubular y su
desviacion respecto a los datos experimentales (membrana plana). A pesar de que
el modelo no se pudo validar para este sistema (la geometria de la membrana
modelizada es diferente y los flux de etanol y agua obtenidos experimentalmente
son superiores en un orden de magnidud) es de resaltar que se obtuvieron
fracciones de permeado similares (25% error promedio). Resultados similares se
obtuvieron al comparar con datos experimentales obtenidos de la literatura
utilizando la configuracion SGMD (Khayet et al, 1999) (Xie et al, 2009) (Haeng &
Hi, 2001).

Tabla 8. Datos experimentales y resultados tedricos con el modelo matematico
planteado.

Flux total Flux de etanol [Fraccién masica| Fluxtotal [Fluxde etanol Fraccion
Qg [em®.min™] Ta[°C] experimental. | experimental de etanol tedrico | tedrico [kg.m | masicade
[kg.m?.h™] [kg.m2h™7] experimental | [kg.m?.h™] 2hY etanol tedrica
10 50 0,997 0,158 0,16 0,103 0,014 0,14
o 10 70 2,637 0,390 0,15 0,276 0,063 0,23
E 20 50 0,809 0,124 0,15 0,140 0,025 0,18
20 70 2,768 0,465 0,17 0,374 0,099 0,26
10 50 0,576 0,086 0,15 0,123 0,016 0,13
o 10 70 1,854 0,343 0,19 0,326 0,071 0,22
E 20 50 0,601 0,115 0,19 0,176 0,027 0,15
20 70 2,576 0,565 0,22 0,469 0,113 0,24
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Es importante mencionar que este modelo es el primer modelo planteado para
simular los fendbmenos de transferencia para el proceso de destilacion con
membranas tubulares con gas de arrastre. Es necesario continuar con la mejora y

adaptacion para la configuraciéon de membrana plana.

Comparacion de las dos técnicas de destilacion con membranas evaluadas.

En esta seccion se comparan los resultados obtenidos por el presente trabajo
(SGMD), con los obtenidos por Barén, 2012, (VMD).

La Figura 13 muestra los resultados de cada una de las configuraciones obtenidas
con las mejores condiciones de operacién para soluciones ideales y reales.
Adicionalmente para la técnica VMD se presentan los resultados considerando el
uso de ciclos de presurizacion (solucion propuesta por Barén, 2012, al problema

de colmatacion presentado con dicha técnica).

Se puede observar en la Figura 13 que los datos obtenidos por Barén muestran
una disminucién del 84,9% del flux de etanol al utilizar soluciones reales, debido a
la colmatacion significativa de la membrana (esto respecto a los resultados
obtenidos con soluciones ideales). Con la mejora propuesta por Barén, se logra
reducir esta pérdida un 58%, esto se debe a que la presurizacion del sistema del
lado del permeado permite que la capa colmatante sea arrastrada por el flujo de
alimento. Para las fracciones de etanol en el permeado, mientras que con
soluciones ideales se obtiene permeados con un 21% p/p de etanol, aplicando los
ciclos de presurizacion esta concentracion desciende a 18% p/p (sin esta mejora

la concentracion disminuye al 7%p/p) (Baron, 2012).
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Figura 13. Resultados de la comparacion de las dos configuraciones (VMD:
Ta=40°C, Pv=0,11 atm, membrana de PTFE de Dp=0,2 um, A rayas: Ciclos de
presurizacion de 5 min de presurizacion por cada 10 min de destilacién. SGMD:
Ta=70°C, Qg= 20 cm>®min™®, membrana PTFEL. Las dos configuraciones utilizaron
Qa= 37,83 cm®.s™, y una concentracién del 10% p/p de etanol en alimento).

Para la comparacion con la técnica SGMD se tuvo en cuenta la mejora que

propone Baron para la técnica VMD.

De la figura se puede observar que utilizando VMD (con ciclos de presurizacion)
se obtuvieron flux de etanol en el permeado 3,24 veces superiores a los obtenidos
por SGMD; la fraccidn de etanol es similar para las dos técnicas.

A pesar de que la solucion VMD (con ciclos de presurizacion) presenta flux de
permeado superiores, con concentraciones de etanol en permeado similares a las
obtenidas por SGMD, a nivel practico tiene la desventaja que los ciclos de
presurizacién- despresurizacion pueden debilitar la membrana, disminuyendo su

tiempo de vida util; esto genera un aumento en los costos de mantenimiento.

Por otra parte en la configuracion SGMD no se observaron problemas de
colmatacién con un caudal de 37,83 cm®.min™; principal limitante de los procesos
membranarios. Si bien los flux de permeado obtenidos con esta técnica son
inferiores a los de VMD, estos pueden mejorarse incrementando la superficie

membranaria del sistema.
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Diseifio conceptual del proceso de separacion mas productivo a nivel

industrial

Una de las principales ventajas de los procesos membranarios es su escalado
lineal (Benavides & Guevara, 2010), por lo tanto el calculo del area de membrana
requerida para obtener un flujo determinado de etanol se puede calcular con la

siguiente ecuacion:

Flujo de etanol a extraer

Area de membrana =

Flux de etanol permeado
En la obtencién de etanol a partir de cafia de azlcar, la velocidad de produccion
en procesos continuos es de 6 kg.m>.h" a una concentracién de 10% p/p de
etanol (Lin & Tanaka, 2006). Por lo tanto al trabajar con un volumen de 10 m®
tenemos una produccién de 60 kg.h™ de etanol. Por lo anterior se puede pensar

en un sistema como el mostrado en la Figura 14.

Alimerto

Calertadaor

Sigdema
membranaio

Condensador

Bioreactar

H—C Concentrado

Figura 14. Acoplamiento del sistema de separacion por membranas con gas de
arrastre a nivel industrial.

De las condiciones experimentales con soluciones reales se obtuvo un flux de
etanol en el permeado de 0,11 kg*m™?*h™ (T, = 50°C y Qg = 20 cm3.min™') en el
permeado.

60 kg * h™1

_ _ 2
Area de membrana = 01lkg e mZshi 545,5m
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Con estas condiciones se calcula la superficie de membrana requerida; para este
caso corresponderia a 545,5 m?. A partir de esta superficie se puede especificar

las caracteristicas del modulo.

A continuacién se presentan referencias encontradas de diferentes empresas que
podrian suministrar dicha superficie membranaria de forma rapida. Los médulos
ofertados por las diferentes empresas confirman el desarrollo de la tecnologia de

membranas a escala industrial.

Tabla 9. Diferentes médulos membranarios y sus fabricantes.

Referencia ] Area
Imagen del modulo

dela Industria : membranaria
membranario 2
membrana (m?)
PM5 ROMICOM® 9
Longitud=1,09 m
Diametro= 0,169 m
g -
0721074 | ROMIPRO™ @ : )_') 12,2

Longitud=1,09 m
Diametro= 0,127 m

10072-35 TARGA® l@ ) ? 80,9

Longitud= 1,82 m
Diametro=0,27 m

El disefio muestra que para un sistema fermentativo (para produccion de etanol)
de un volumen de 10 m® se necesitan un promedio de 7 médulos (TARGA®); cuyo

volumen no superara 0,8 m?.
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CONCLUSIONES

¢ Se pudo evaluar la técnica SGMD. Los resultados muestran la capacidad de
esta técnica para separar soluciones de etanol (10%p/p) a un flux total
promedio de 1,6 kg.m~2.h~1, con un factor de concentracién promedio de 1,7

(para temperaturas de alimento entre 50 y 70 °C).

¢ Se plante6 un primer modelo que busca la simulacion de los fendbmenos de
transferencia de masa y energia durante la separacion de etanol por SGMD.
No se pudo validar el modelo para las condiciones experimentales trabajadas

en este proyecto pero se lograron obtener valores de la misma magnitud.

¢ Para las soluciones reales (mostos fermentados) se pudo evidenciar que
ajustando el caudal de alimentacion a niveles adecuados, se puede eliminar la
incidencia de la colmatacion en el proceso de separacion. Esta ausencia de
colmatacion es la principal caracteristica que le da ventaja sobre la técnica
VMD.

¢ Los mddulos ofertados por diferentes empresas confirman el desarrollo de la
tecnologia de membranas a escala industrial. El disefio muestra que para un
sistema fermentativo (para produccién de etanol) de un volumen de 10 m® se

necesitan un promedio de 6 médulos; cuyo volumen no superaré 0,3 m®.
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PERSPECTIVAS
¢ Continuar con la mejora del modelo matematico considerando principalmente

la geometria (plana) de la membrana.
¢ Integrar la técnica de destilacion membranaria con gas de arrastre a un

proceso de fermentacién con recirculacion, para el andlisis del impacto de la

técnica en la separacion de etanol en continuo.
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ANEXOS

Nomenclatura:

Cp: Capacidad calorifica del compuesto i. [J. kmol™t. K~1]

Dy, Difusividad del compuesto i en el aire.[m?2.s™1]

D,,: Diametro hidraulico. [m]

D,: Diametro de poro [m]

e: Porosidad de la membrana [Adimensional]

hr: Coeficiente de trasferencia de energia por conveccion. [W.m™2. K™1]

k;: Coeficiente de conductividad térmica. [W.m 1. K™1]

K,,: Coeficiente de transferencia de masa del compuesto i en la fase gaseosa. [m.s™1]

m,= Flujo del compuesto i en el gas de arrastre. [kmol.s™1]

N;: Flux molar del compuesto i atraves de la membrana. [kmol;. m=2.s71]

P : Presion del sistema [Pa]

Pv: Presion de vacio. [Pa]

Qa=Caudal de alimento [cm3.s71]

Qg: Caudal del gas arrastre [cm3.min™1]

R : Constante molar de los gases [kg.m3. kmol™. K™1]

Ta : Temperatura de alimento [K]

Tg : Temperatura del gas de arrastre [K]

Xy,= Concentracion del compuesto i en el seno del alimento de la fase liquida.
[kmol;. kmol de mezcla™1]

w: Ancho de la membrana [m]

X1,= Concentracion del compuesto i en la interfaz liquido membrana de la fase liquida.
[kmol;. kmol de mezcla™1]

Yn,= Concentracion del compuesto i en fase gaseosa en la interfaz liquido membrana.
[kmol;. kmol de mezcla™*]

Y,,= Concentracion del compuesto { en fase gaseosa en la interfaz membrana- gas.
[kmol;. kmol de mezcla™*]

Y;,= Concentracion del compuesto i en el seno del gas. [kmol;. kmol de mezcla™!]

A;: Calor latente de vaporizacion. [J. kmol™1]
Numeros adimensionales

Nu: Numero de Nusselt.

Pr: Nimero de Proud.

Re: NUmero de Reynolds

Sc;: Numero de Schmidt del compuesto i.
Sh;: Numero de Sherwood del compuesto i.

Abreviaturas

AGMD: Air gap membrane distillation

DCMD: Direct contact membrane distillation

DM: Destilacion membranaria

MNCS: Métodos no convencionales de separacion
PM: Pervaporaciéon membranaria

PDMS: Polidimetilsiloxano

PTFE: Politetrafluoretileno

PVDF: Fluoruro de polivinildieno

SGMD: Sweeping gas membrane distillation.
VMD: Vacuum membrane distillation
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