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RESUMEN

El empleo de propano como refrigerante esta incrementandose constantemente. En este proyecto se estudio la factibilidad
de aumentar la pureza de una corriente de propano liquido, libre de olefinas, a 303 K y 1240 kPa, con el propoésito de ser
usado como refrigerante R290. Se evaluaron las ecuaciones modelo para los siguientes procesos: destilacion, separacion
por membranas inorganicas porosas y lecho fijo de adsorcion. La separacion por destilacion es factible para un 90% de
recuperacion del propano. El arreglo de columnas en secuencia indirecta con integracion térmica presenta un consumo
de calor menor que el de la secuencia directa. En una de las columnas es necesario emplear rellenos en lugar de platos
para estandarizar sus dimensiones. También es posible aumentar la pureza del propano por combinacion de los procesos
de pervaporacion y adsorcion en fase liquida, separando los componentes mas livianos mediante permeacion a través de
membranas porosas bajo régimen de flujo tipo Knudsen, y removiendo el contenido de componentes mas pesados mediante
adsorcion en un lecho fijo isotérmico de particulas de zeolitas ZSMS5. Bajo esta combinacion de procesos la recuperacion
de propano esta alrededor del 80%. La calidad y produccion del propano dependen de la porosidad del material de la
membrana, del area de permeacion que se emplee, y del empleo de particulas adsorbentes con bajas limitaciones de
difusion interna.
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PROCESSES FOR PURIFICATION OF PROPANE AS REFRIGERANT R290
ABSTRACT

The use of propane as refrigerant is becoming more common. The feasibility of increasing the purity of a liquid olefin-free
propane stream, at 303 K and 1240 kPa, was studied in this project, in order to obtain propane as refrigerant R290. The
model equations for the following processes were evaluated: Distillation, separation using inorganic porous membranes
and fix-bed adsorption. The separation by distillation is feasible, with a 90% recovery of the propane. The heat consumption
for the indirect arrangement of the columns is lower than the corresponding for the direct sequence. The thermal integration
of the columns decreases the global heat consumption. In one the columns becomes necessary the use of packing instead
of trays, in order to standardize its dimensions. It is also possible to increase the purity of the propane by combination of
pervaporation and liquid phase adsorption, separating the lighter components by permeation through porous membranes
under Knudsen flow pattern, and removing the content of the heavier components in a fix bed of ZSM5 zeolites. Under
that combination of processes the propane recovery is about 80%. The purity and production of the propane are result of
the porosity and the permeation surface size used for the membrane module, and of the use of adsorbent particles without
internal mass transfer limitations.

Keywords: Distillation, Fix bed adsorption, Pervaporation, Porous membranes, R290 Refrigerant.

INTRODUCCION es notable (Granryd, 2001). Los hidrocarburos poseen una

gran ventaja sobre los refrigerantes tradicionales, como los
El propano es uno de los hidrocarburos mas utilizado en la  cloro fltior carbonados (CFC), ya que poseen un potencial
industria como refrigerante (R290) debido a su alta entalpia de agotamiento del ozono muy reducido y una menor
de vaporizacion y su baja temperatura de saturacion a contribucion al calentamiento global (Ryan & Liddcoat,
bajas presiones, por lo que su capacidad de retirar calor 1987). Mientras mas puro esté el propano, mayor sera su
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capacidad para retirar calor, ya que si se encuentra mezclado
con hidrocarburos mas pesados, estos pueden causar una
disminucion en la eficiencia de refrigeracion del propano.
Por otro lado, si el propano se encuentra combinado con
compuestos mas livianos, el volumen ocupado por la mezcla
aumentaria porque dichos componentes son mas volatiles y
estarian en fase gaseosa. Es en estas afirmaciones que radica
la importancia de purificar el propano lo méaximo posible.

El propano liquido obtenido como subproducto del
procesamiento del petroleo (LPG), se caracteriza por
presentar un contenido de alquenos. Pero si es obtenido del
gas natural (LNG) sélo estd mezclado con alcanos. En el
presente trabajo se plantea purificar una corriente liquida
de 97,4% molar de propano (LNG) hasta 99,5%, por
separacion de los componentes mas livianos (etano) y mas
pesados (n-butano e iso-butano) que constituyen la mezcla.
El producto obtenido como R290 debe ser suministrado
como liquido a 25°C. Para ello se plantean tres procesos
de separacion: destilacion, separacion con membranas
y adsorcion. Estos dos ultimos con materiales porosos
(silicas, aliminas o zeolitas) de propiedades reportadas en
la literatura.

La destilacion por columnas constituye el método de
separacion mas utilizado en la industria petrolera para la
separacion de hidrocarburos con volatilidades diferentes.
Sin embargo, cuando se requieren separar moléculas con
tamafios y polaridades muy parecidas, la destilacion deja
de ser un método viable. El nivel de purificacion propuesto
es elevado y por lo tanto se desea saber si la destilacion
es energéticamente y econdmicamente factible. Ademas,
se desea conocer el perfil de presion y las dimensiones
de la torre para manejar un flujo de produccion de planta
comercial, operando por debajo del régimen de inundacion.
En las décadas recientes, el desarrollo tecnologico de
membranas como proceso de separacion ha cobrado
particular fuerza. Una membrana semipermeable, es una
barrera permeable para ciertos componentes de una mezcla.
El uso de las membranas puede reducir por un factor de
6 a 10 el consumo energético cuando se las compara con
las separaciones térmicas (Koros, 2004). La adsorcion de
lecho fijo es una operacion en la que ciertos componentes
de una fase fluida se transfieren a la superficie de un sélido
adsorbente donde quedan retenidos, generando asi un
efluente con un contenido reducido de los componentes que
se desean remover. El fluido es alimentado continuamente
por el lecho de adsorbente hasta que éste se satura (Coulson
& Richardson, 1991). En el presente trabajo se emplean
las ecuaciones de transporte de masa que modelan la
purificaciéon de la corriente de propano mediante los

procesos de destilacion, separacion por membranas

y adsorcion, con el fin de elegir el método y el material
conveniente para lograr la purificacion deseada.

MARCO TEORICO

Disefio de columnas de destilacion para separacion de
hidrocarburos. La destilacion es una técnica de separacion
de mezclas basada en la diferencia de volatilidad de los
componentes del fluido que se desea separar. Una columna
de destilacion es el ente fisico que promueve la transferencia
de masa entre la fase liquida y vapor para que ocurra la
separacion deseada, y por ello debe estar constituida
internamente por el tipo de plato, de relleno o de empaque
adecuado (Seader & Henley, 1998).

Para el disefio previo de las columnas se emplean métodos
aproximados o cortos conocidos como métodos de Fenske,
Underwood y Gilliland (método FUG). La Ecuacion de
Fenske permite calcular la distribuciéon con un reflujo
maximo. Ademas, se puede calcular el nimero minimo
de etapas de equilibrio de fases del sistema. El método
de Underwood se emplea para calcular el reflujo minimo.
Los métodos cortos son utiles para estudios preliminares
del disefio de las columnas. Los métodos rigurosos son
en cambio los que se emplean para el disefo real. Las
separaciones de mezclas multi-componentes requieren de
la evaluacion de los balances de masa y energia, y de las
relaciones termodindmicas que describen cada etapa de
equilibrio liquido-vapor de la columna. Para llegar a la
convergencia de las ecuaciones anteriores, se conoce un
algoritmo de calculo conocido como Inside-Out, cuyas
variables de iteracidon son los pardmetros en las ecuaciones
aproximadas para las propiedades termodinamicas:
composiciones, temperatura y flujos (Seader & Henley,
1998).

Para hidrocarburos livianos menores a 10 carbonos, la
ecuacion de estado Peng-Robinson (Peng & Robinson,
1976) predice con pequeilo margen de error las propiedades
del sistema liquido-vapor, fallando so6lo cerca del punto
critico (Moreno, 2011).

Parasepararmas de un componente en formarazonablemente
pura a partir de una mezcla mulicomponente, se requerira
un total de n-1 fraccionadores para lograr la separacion
completa de un sistema de n componentes (Treybal, 1988).
En la separacion de la corriente original en tres corrientes
producto mediante el uso de columnas de destilacion, es
posible la combinacion de las mismas en secuencia directa
o indirecta. En la secuencia directa se separa primero el
componente mas volatil en la primera columna, y en la
indirecta se separa en cambio el componente mas pesado
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(Smith, 2005). En las Figura 1 se representan las dos
alternativas, mostrando los principales componentes de
cada corriente en el procesamiento de una mezcla original
de etano (C2), propano (C3), iso-butano (iC4) y normal
butano (nC4).

La caida de presion en la columna y el calculo de su diametro
deben hacerse mediante el uso de correlaciones que mejor
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se adapten a su hidrodindmica. Para el dimensionamiento
de la altura de la columna se determina el nimero de platos,
utilizandose un criterio de espaciamiento estdndar entre
los mismos. Si se trata de relleno, se determina la altura de
relleno equivalente a un plato teorico (HETP) y para hallar
la altura de la torre se efectua el producto del niimero de
etapas por la altura equivalente (Seader & Henley, 1998).

C2

C2
C2 3
C3

1C4
nC4

1C4 3
nC4

Figura 1. Esquemas de destilacion para purificacion de propano. Secuencia directa (izquierda) y secuencia indirecta
(derecha)

La segunda ley de la termodinamica permite comprobar la
factibilidad de un proceso de separacion con el célculo del
trabajo adiabatico irreversible minimo. Aqui se comparan
el trabajo real que requiere el sistema con el trabajo ideal de
proceso reversible (Smith ef al. 1988).

Membranas porosas. Las membranas que se utilizan
para operaciones unitarias de separacion pueden ser
poliméricas o inorganicas. Las del tipo poliméricas son
las mas utilizadas, pero muchas veces no cumplen con los
requerimientos estructurales y funcionales de muchos de
los campos potenciales de aplicacion de estas tecnologias
en la industria de proceso (Caro ef al. 2000). En nuestro
caso, el estudio de materiales de membranas se enfocara
en materiales inorganicos. Las ceramicas porosas pueden
clasificarse segun su tamafio de poro promedio, siendo
de interés, para las separaciones que nos interesan, las
membranas meso-porososas y micro-porosas, las primeras
presentan un diametro de poro entre 2nm y 50nm, y las
segundas un didmetro menor a 2nm. Entre estos materiales
se encuentran la y-alumina, silicas y zeolitas.

Los materiales ceramicos tienen la ventaja de ser estables
a altas temperaturas y de no deformarse ante condiciones
de operacion extremas. Tienen una alta selectividad y
permeabilidad, y en la industria se utilizan para obtener
un producto de mayor pureza que el que se podria obtener
empleando otro método de separacion, ademas de implicar

una menor cantidad de energia suministrada (Lin, 2001).
Flujo a través de una membrana por pervaporacion. En una
membrana, el flujo masico que se obtiene por la permeacion
a través del medio poroso, se conoce como “permeado”, y la
parte de la mezcla que no difundi6 a través de la membrana
como “retenido”. Una corriente de fluido inerte alimentada
en el lado permeado, o corriente de “arrastre”, puede
favorecer la transferencia de los componentes a través de
la membrana por disminucioén de la concentracion de los
mismos en el lado permeado. En la Figura 2 se muestra un
sistema de membranas, la corriente de arrastre es opcional.
La pervaporacion posee diversas aplicaciones en la
industria, tales como son la remocion de agua en solventes
organicos o en muestras de solventes, deshidratacion de
alcoholes, separacion de mezclas organicas y separacion de
acidos. Es un proceso de separacion en el cual uno o mas
componentes de una mezcla liquida, difunden a través de
una membrana selectiva, evaporandose a baja presion en el
lado del permeado (Shin-Ling et al. 2008).

Retenido
(C3.1C4,nC4)
—>

Alimentacion
(C2,(C3,1C4, nC4)

i Sl

Permeado

(C2)

Figura 2. Esquema de un sistema de separacion por

Arrastre

(Inerte) Membrana Porosa

membranas
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El modelo de Knudsen es aplicable para membranas en las
cuales el diametro de poro es mucho menor que el camino
medio libre de las moléculas, por lo que las colisiones
entre las moléculas y el solido a través del cual difunde
un componente son dominantes frente a las colisiones
molécula-molécula. Cuando el numero de Knudsen,
Ecuacion (1), se encuentra en el rango 10-100, el flujo a
través de un solido puede ser caracterizado como de tipo
Knudsen (Cussler, 1997; Myers & Prautsnitz, 1962).

B by T !
Kn=——"24__ _ (1
T2 rdh P d

donde:
d, : didmetro cinético (m)
d,: diametro del poro (m)
k,: constante de Boltzman (J.K™")
Kn: nimero de knudsen
P: presion del sistema (Pa)
T: temperatura (K)

El flujo por difusion tipo Knudsen a través de los poros de
un so6lido puede calcularse de la siguiente manera:

_ & dy 8RT

T 3RTN M,

N¥ = v/, @)
donde:
M.: peso molecular del componente i (kg.kmol™)
NX: flujo del componente i que permea por drea de
membrana (kmol.m?.s™)
R: constante universal de los gases (J.mol'.K™")
€: porosidad de la membrana
T: tortuosidad de la membrana
Vf: gradiente de fugacidad del componente i entre el
retenido y el permeado de la membrana (Pa.m™)

Para la pervaporacion el gradiente de fugacidades de cada
componente, corresponden a la fase liquida en el retenido y
a la del gas en el permeado (Mc Cabe et al. 2007).

i xilPi—y.P,
v = Lol Y : YLy 3)

donde:
P.: presion de vapor del componente i a la temperatura
de operacion (Pa)
P : presion de vapor del permeado (Pa)
X,: composicion en el retenido
y,: concentracion del componente i en el permeado.
v coeficiente de actividad del componente i en la
alimentacion.
d: grosor de la membrana (m)

El producto permeado se encuentra a presiones iguales
o menores a la atmosférica, por lo cual el coeficiente de
fugacidad en esta fase se aproxima al valor de uno.

A partir de un balance de masa, es posible relacionar la
composicion del permeado con el flujo permeado:

=N @)
Yi z N,
donde:
N;: flujo del componente i que permea por area de
membrana (kmol.m?.s™")

La selectividad de la separacion por membrana puede
definirse de la siguiente manera (Seader & Henley, 1998).

0= Yap/ Tas (5)
yb,p/ Ly

donde:
X, - fraccion molar del componente en la alimentacion
yi:p: fraccion molar del componente en el permeado
0,,: selectividad de la separacion del componente a
respecto al componente b

Lecho de adsorcion. La afinidad de una especie quimica
(adsorbato), hacia una particula sélida (adsorbente) puede
determinar la selectividad de la separacion de una mezcla
liquida o gaseosa. Las fuerzas de interaccion adsorbato-
adsorbente pueden ser de diferente indole, que van desde
la similitud del tamafio de la molécula del adsorbato con
los poros de solido, hasta fuerzas de enlace covalente. La
magnitud de esta energia de adsorcion aumenta cuando
mayor es la afinidad de la especie quimica que se adsorbe
en los sitios activos del solido.

Las ecuaciones para la transferencia de masa en la adsorcion
en un lecho fijo se obtienen planteando un balance de masa
del adsorbato en una seccion diferencial de la longitud del
lecho (Seader & Henley, 1998):

aC: (1-&) 9¢: _ 3C, *C:  (6)
of TP g, ot T Wy TDwg
donde:

Ci: composicion del adsorbato i (mol.m)

D, : coeficiente de difusion del adsorbato en el liquido
(m?.s)

q;: concentracion de adsorbato en el solido (mol.kg™)

t: tiempo (s)

u : velocidad intersticial (m.s™)

z: longitud del lecho (m)
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g,: porosidad del lecho
p,: densidad del lecho (kg.m™)

Si no existen limitaciones cinéticas para la difusion
del adsorbato dentro de la particula sélida, entonces su
concentracion en el solido esta en equilibrio con el fluido
desde donde se transfiere. Las curvas de equilibrio de
adsorcion, o isotermas de adsorcion, pueden clasificarse
segun la naturaleza de la adsorciéon. La isoterma de
Langmuir (1916) permite hallar la fraccién de sitios
ocupados del medio adsorbente por el soluto, cuando sélo
ocurre adsorciéon en monocapa. En el caso de adsorcion
simultanea de varios componentes, la ecuacion se expresa
de la siguiente manera:

___ KPP 7
9=1% > K.P, @
donde:

K,: constante de equilibrio de adsorcion a la temperatura
correspondiente (Pa™)
P.: presion parcial del componente i en la mezcla (Pa)
0. fraccion de sitios activos en el adsorbente ocupados
por el adsorbato

La constante de equilibrio de adsorcion depende de la
temperatura, y puede relacionarse mediante la expresion de
Arrhenius (Levine, 2008)

Al aps

K. =K, ") ®)

donde:
K,: constante de adsorcion a las condiciones estindar
(Pa™)
» . Ly -1
AH, . : calor de adsorcion (J.mol ™)

La cantidad del componente i adsorbida sobre el sélido
puede determinarse a partir de la fraccion de sitios ocupados
y la méaxima cantidad del componente i que es posible
adsorber:

qi = ?M ) 91‘ (9)

donde:
q,: concentracion de adsorbato en el solido (mol.kg™)
q*: concentracién de saturacion de adsorbato en el
s6lido (mol.kg™)

Para el estudio de lechos adsorbentes, siempre que la
relacion de didmetro de tubo a diametro de particula sea
mayor a &, es aplicable la ecuacion de Ergun (1952), que
permite conocer la caida de presion en el mismo.

AP _ 150¢-v(1—&,)f N 1.750, v} (1—¢,)

: (10)
L df,-é‘bz dp'6b3

donde:
d : diametro de la particula (m)
L: longitud del lecho (m)
v,: velocidad superficial de fluidizacion (m.s™)
p,: densidad del fluido (kg.m~)
AP: caida de presion en el lecho (Pa)
u: viscosidad del fluido (Pa.s)

METODOLOGIA DE ESTUDIO

Se considerard que la corriente de propano a purificar se
encuentra en estado liquido a temperatura ambiente, al
igual que el producto resultante obtenido como R290. En la
Tabla 1 se presentan las propiedades fisicas del propano y
las caracteristicas de la corriente a purificar.

Tabla 1. Propiedades de la corriente a purificar

Temperatura (K) 303
Presion (kPa) 1240
Etano 0,0141
., Propano 0,9736
Composicion molar
Iso-butano 0,0102
n-Butano 0,0015

La Tabla 2 muestra las propiedades de los componentes
(Krauss & Stephan, 1998). La relacion de volatilidades a 303
Ky 1240 kPa para los componentes claves etano/propano y
propano/iso-butano son 3,04 y 2,24 respectivamente.

Se tom6 como base de calculo un flujo de proceso de 100
kmol/h (1,22 kg/s).

En los célculos y analisis, la temperatura de la corriente
procesada no debe exceder de temperatura ambiente (303
K) para evitar la volatilizacion del producto. La presion de
esta corriente debe estar por encima de su presion de vapor
a temperatura ambiente (aproximadamente 1076 kPa).
Esto para evitar la necesidad de re-comprimir ¢l producto
principal. Las corrientes ricas en etano y butanos, obtenidas
como subproductos, son de valor comercial. La economia
del proceso, se analiza cualitativamente, pues se da mas
peso a los costos de operacion por consumo de energia,
respecto al capital de inversion por dimensiones de los
equipos.

Destilacion. En el presente estudio se quieren separar
tres componentes (propano, etano e iso-butano). Por esta
razén serd necesario emplear dos fraccionadores para la
separacion.
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Se analiz6 el comportamiento de la combinacion de dos
columnas en secuencias directa (separacion del etano en
primer lugar) e indirecta (se retiran los butanos primero). Las
propiedades termodindmicas se modelaron con la ecuacion
de estado de Peng & Robinson (1976). La temperatura del

tope de las columnas se fijo alrededor de 35°C, de manera
de poder usar agua ambiente como fluido de enfriamiento.
Para la simulacion del proceso se utilizd el paquete
computacional Pro/II con Provision ®.

Tabla 2. Propiedades de los componentes de la corriente a purificar

Punto de ., . Presion de
, . Temperatura | Presion Critica
Nombre Férmula Masa Molar Ebullicion . Vapor a 303 K!
Critica (K) (kPa)
Normal (K) (kPa)
Etano CH, 30,07 184,5 3054 4870 4728,4
Propano C,H, 44,10 231,0 369,9 4250 1075,5
Iso-butano CH, 58,12 261,4 407,9 3640 402,7
n-Butano CH, 58,12 272,6 4252 3800 281,5

! Obtenida por la ecuacion de estado de Peng & Robinson (1976)

Para modelar las columnas, primero se emplearon
evaluaciones por métodos cortos FUG. Una vez lograda la
especificacion de pureza del producto, se tomo el nlimero
de etapas minimas por Fenske, como referencia para el
numero de etapas teoricas evaluadas por métodos rigurosos.
Luego, el nimero de etapas de equilibrio en las torres de
destilacion, y la etapa optima de alimentacion, se determino
por minimizacion de la energia consumida.

Se calcul6 el trabajo minimo adiabatico irreversible, con
el proposito de verificar la factibilidad del esquema de
destilacion simulada.

Una vez encontrado el esquema que presenta menor
consumo de calor, se dimensionaron las torres para una
operacion de 80% de la condicion de inundacidn, y se
evaluo la caida de presion en cada columna. Se evaluaron
platos y rellenos como elementos de contacto dentro de la
columna. Para el caso de columnas de platos, se estimo
una eficiencia global de separacion segun la correlacion de
O’Connell (1946). Se selecciond entre platos o empaques,
segun la relacion altura-didmetro de columna resultante,
de manera tal de cumplir con los valores referenciales
reportados en las heuristicas (Turton ef al. 1998). Para esta
evaluacion se tomo un flujo de 1,582 kg/s, representativo de
una produccion comercial de planta.

Separacion con membranas. Por el tamafio molecular de
cada uno de los componentes de la mezcla, se propone
separar la especie mas pequefia (etano) a través de un
tamiz molecular. Por ello se estudi6 la separacion del etano
mediante el proceso de pervaporacion con transferencia de
masa por difusion de Knudsen, con varios tipos de zeolitas
(Ze-A Na/Ca/K/Na, Ze-X Na/Ca/Sr/Ba, Ze-Y Na/K,
Modernita Ag, Silicalito, ZSM-5 Na) silicas (RD, ID) y
aliminas (granular, gel) segiin su didmetro de poro. Para
el calculo de los flujos de Knudsen es necesario conocer el

diametro cinético de cada molécula que compone la mezcla.
Las Tablas 3 y 4 muestran los didmetros.

Se verificd que el nimero de Knudsen, Ecuacién (1), para
la difusion del etano y propano en los materiales estudiados,
se encontrara en el rango 10-100 correspondiente a este tipo
de mecanismo de difusion.

Tabla 3. Diametros cinéticos de las moléculas (d )
(Ruthven & Parent, 2002)

Compuesto d_ (m)
Etano 3,80.10°1°
Propano 4,30.101°
Butano 4,30.10°1°
Iso-butano 5,00.10°1°

Tabla 4. Diametros de poro para distintos materiales (D,)
(Ruthven & Parent, 2002)

Ceramica D (m)
Na 3,8.10°1°
Ze-A Ca 4,4.101°
K 2,9.10°1°
Na 8,4.10°1°
Ze-X Ca 8.101°
Sr, Ba 8.10°1°
Na 8.10°1°
Ze-Y
K 8.101°
Modernita Ag 7.101°
Silicalito - 6.101°
ZSM-5 Na 6.10°1°
RD 22.101°
Silica
ID 140.10°1°
) Granular 177.10°1°
Altimina
Gel 35.10°1°
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La Ecuacion (2) de difusion de Knudsen, se resolvio junto
con los balances de masa de los flujos en la membrana, para
determinar el flujo y composicion del producto obtenido.
Para el permeado se tomo una presion de 100 kPa, presion
cercana a la ambiental, para evitar la necesidad de generar
vacio. La presion del producto retenido debe estar por
encima de la presion del vapor de propano a temperatura
ambiente, 303 K. Se calcul6 la pureza deseada en la
corriente de producto retenido segun el area de membrana.
Se considera un espesor de membrana de 5x10° m, con una
relacion de porosidad/tortuosidad de 10. Por su espesor,
esta membrana debe estar soportada sobre otro material
de mayor espesor que le brinde la resistencia mecanica
necesaria para soportar la diferencia de presion. Para
el presente caso se supone despreciable el efecto de este
soporte sobre el flujo de masa del permeado. Por la afinidad
quimica de los hidrocarburos que forman la mezcla liquida,
se considera que ésta se comporta como una solucion ideal.

Se calculd la selectividad de la separacion segtin la Ecuacion

).

Adsorcion en lecho fijo. Una vez que se retira el etano
por pervaporacion a través de una membrana porosa, es
necesario disminuir la cantidad de iso-butano presente en
el propano liquido a fin de alcanzar la pureza deseada. La
energia de adsorcion del iso-butano sobre silicas y zeolitas,
es mayor cuando se la compara con la del propano. Esta
diferencia de afinidad puede permitir una separacion por
adsorcion preferencial del butano. Se estudid el caso
de adsorcion sobre un lecho fijo de Im de longitud, de
particulas de adsorbente de 2,5mm, con 0,1m/s de velocidad
lineal para el flujo de 100 kmol/h de la mezcla liquida. Se
resolvié la Ecuacion (6) del transporte de masa para la
adsorcion del butano, ignorando limitaciones cinéticas en
la transferencia de masa, considerando asi que la cantidad
de iso-butano y propano adsorbida en el solido viene dada
segun la isoterma de Langmuir (1916). La caida de presion
en el lecho se evalud con la Ecuacién (10). Los calculos
pertinentes se realizaron en Matlab®.

En la Tabla 5 se presentan las energias de adsorcion para el
propano sobre Zeolita 13X y para el iso-butano sobre Zeolita
5M, dadas por Granato et al. (2010) y Jiang et al. (2001),

respectivamente. Se muestran también los parametros de
Langmuir (1916) necesarios para la determinacion de la
fraccion de sitios ocupados en el s6lido (Muthanna et al.
2012).

Tabla 5. Parametros para isoterma de Langmuir (1916) del
propano y el iso-butano sobre Zeolita SM

K q. AH, o
Compuesto o '
(kPa™) (mol.kg™) (kJ.kmol™")
Propano 4,4.10-3 2,101 -2587
Iso-butano 0,227 2,549 -9062
RESULTADOS Y DISCUSION

Destilacion. El modelado con el método FUG, para la
obtencion de una corriente de propano 99,5% molar, arroja
un nimero minimo de etapas teoéricas y reflujos minimos
reportados en la Tabla 6. Estos resultados corresponden
para una relacion de flujo producto/alimentacion de 90%.

Con los resultados obtenidos por el método FUG se
modelaron las columnas con métodos rigurosos. Para
seleccionar un esquema de menor consumo energético, se
calcularon los calores requeridos en los rehervidores en
funcion del nimero de platos. La Figura 3 muestra, para el
esquema de secuencia indirecta, los valores del consumo de
calor de las columnas en funcioén del numero de platos. El
resultado mostrado corresponde a un flujo de 100 kmol/h
de corriente procesada, y una produccién aproximada de
propano de 90 kmol/h con pureza de 99,5% molar.

Al aumentar el nimero de etapas de equilibro es menor
el calor requerido en el re-hervidor. Como criterio para la
seleccion del numero de etapas tedricas en los esquemas
se destilacion estudiados, se eligid el nimero maximo de
etapas para el cual el consumo de calor tiende a un valor
constante dentro un margen del 2%. En la Tabla 7 se
muestran las etapas de equilibrio y los calores requeridos
correspondientes. Basados en el consumo de calor, se escoge
la secuencia indirecta como el esquema mas apropiado. En
este esquema la recuperacion de la corriente de propano es
del 89,1%.

Tabla 6. Etapas minimas de equilibro y reflujo minimo obtenidos para los esquemas de destilacion
por métodos cortos FUG

Secuencia Directa Secuencia Indirecta

Columna 1 1I Total 1 I Total

Etapas Minimas de Equilibrio 4,50 6,14 10,64 5,56 4,56 10,12
Relacion de Reflujo Minimo 6,53 0,438 - 0,052 20,56 -
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Tabla 7. Requerimientos energéticos en las columnas por cada 100kmol/h procesado

Secuencia Directa Secuencia Indirecta
Columna | 11 Total I 11 Total
Etapas de equilibrio 13 22 35 14 21 35
Qo ndensacor (KW) 141 623 764 424 262 686
Q, —— (kW) 141 624 765 408 236 645
430 700
=R chervidor =T chervidor
440 =~ ondensador 600 =~ ondensador
E 430 500
—_ 4
'—i 420 400
410 300
400 200
10 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20 o 12 14 16 18 20 22 24 26 28 30
Etapa de Equilibrio Etapa de Equilibrio

Figura 3. Calores del re-hervidor y condensador para la primera (izquierda) y segunda (derecha)
columna en secuencia indirecta

La relacion optima econdmica del reflujo respecto al reflujo
minimo debe estar en el rango 1,2 — 1,5 (Turton et al. 1998).
Los resultados de la simulacion de la secuencia indirecta
arrojan valores de 1,87 y 3,00, respectivamente para la
primera y segunda columna. Estos reflujos son mayores a
los reportados en las heuristicas, porque se estd dando mas
importancia a la disminuciéon del consumo de calor en el
proceso, respecto a la altura de columna requerida.

En la bisqueda de la economia del proceso, el agua debe
ser el fluido de enfriamiento en los condensadores. Para
ello es necesario que la corriente de tope, rica en etano, se
obtenga en fase gaseosa para evitar el uso de refrigerantes
de baja temperatura. De esta manera, para la operacion
de los condensadores es necesario un consumo de agua
de enfriamiento de 30,8 kg/s por cada 100 kgmol/h de
alimentacion, asumiendo 25°C y 30°C como temperaturas
de entrada y descarga del agua. En los re-hervidores, se

requiere un consumo de vapor de agua 15 psig, de 0,0174
kg/s.

La integracion térmica de las dos columnas representa
una optimizacion en el consumo energético. En la Figura
4 se muestra un esquema del acoplamiento térmico por
combinacion de las columnas en secuencia indirecta, donde
se integran el condensador de la primera columna con el re-
hervidor de la segunda. Con ello se reduce el requerimiento

externo de calor para el re-hervidor de la segunda columna,
utilizando como fuente de calor la corriente del vapor de
tope de la primera columna. Para lograr le integracion
es necesario que la presion de operacion de la primera
columna sea mayor al de la segunda, de tal manera que se
favorezca el gradiente térmico de la transferencia de calor.
Por lo cual en este esquema se requiere de una bomba que
aumente la presion a la entrada de la primera columna y de
una valvula entre las columnas para regular la diferencia de
presion entre ambas.

c2 o2
3
-y
c2
1C4
nc4
e —/
1C4 3
nC4

Figura 4. Purificacion de la corriente de propano por
destilacion de columnas en secuencia indirecta con
integracion térmica

108



Una vez que se aumenta la presion de operacion en la
primera columna en 26 kPa, para obtener un gradiente
térmico minimo de 5 K entre el vapor de tope de la primera
columna y el liquido de fondo de la segunda, es entonces
posible una integracion térmica de la secuencia indirecta.
Esto elimina el requerimiento calorico del re-hervidor de la
segunda columna, lo cual disminuye el consumo de calor
del proceso en 236 kW por cada 100 kmol/h procesado.
La bomba requerida en el esquema implica un consumo
de 0,086 kW (para un 100% de eficiencia de la bomba)
en el incremento de presion necesaria, lo que representa
un requerimiento de energia muy bajo, comparado con
la disminucion del consumo de calor resultante por la
integracion térmica.

Para verificar la factibilidad del proceso de destilacion
simulado, se calcul¢ el trabajo ideal requerido en el proceso
y se comparé con el trabajo requerido segun el balance de
energia del esquema de destilacion. Esto arrojo una pérdida
de trabajo de 3,24kW. Esta pérdida de trabajo en el proceso
real se incrementara por las pérdidas de presion del fluido a
través de los equipos y pérdidas de calor al ambiente.

Para dimensionar las torres del arreglo por secuencia
indirecta, se fij6 un porcentaje de inundacion del 80% y
un flujo operacional de 1,582 kg/s. Primero se estudi6 el
disefio para torres de platos. La eficiencia de los platos,
estimada segun la correlaciéon de O’Connell (1946), es de
aproximadamente 0,7 para la primera columna y 0,65 para
la segunda. Se obtuvo que la relacion entre la longitud y
el diametro (L/D) para cada columna es de 17,9 y 28,8
respectivamente, considerando un espaciamiento de 0,5 m.
La relacion L/D para la segunda torre es mayor a la
recomendada por heuristicas (Turton er al. 1998). Se
disefnia empleando relleno como agente de contacto en esta
columna. Se eligi6 anillos Rasching de ceramica de Norton.
Fueron analizados diferentes tamaiios y se selecciond aquél
que requiriese un menor volumen de empaque y altura para
la torre, cumpliendo con los limites de la relacion (L/D), y
verificando que el diametro de la torre fuese 15 veces mayor
al tamafo del empaque (Turton et al. 1998). Se eligio el
empaque de 19,059 mm de diametro, para un relleno de 8
m de altura y 1,2 m de diametro.

Para el esquema de destilacion diseflado se reporta en la
Figura 5 los perfiles de temperatura y presion a lo largo
de las columnas. La columna 1 es una columna de platos
con eficiencia de 70% y 0,5 m de espaciado entre platos.
La columna 2 es una torre con anillos Rasching de relleno.
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2300 |7
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= 0s Columna 1
=== Columna 2
290
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Altura Columna / [m]
1275 1080
1273 1078
£ 171 1076
= e cmeee— e —— s ————
£ 1269 3 1074
=~ 1267 @t yhameas Columna 1 | 1072
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1265 1070
0 2 4 ] 8 10 12
Altura Columna / [m]

Figura 5. Perfiles de temperatura y presion de las
columnas en secuencia indirecta con integracion térmica.
Tope Columna = 0 m

Purificacién con membranas. Cuando una mezcla de
componentes permea a través de una membrana porosa,
el componente con menor didmetro cinético se transfiere
preferencialmente, siempre y cuando la transferencia esté
bajo un régimen de difusion tipo Knudsen. Se calcularon los
numeros de Knudsen (Ecuacion 1) para los hidrocarburos
de la mezcla a separar, para diferentes materiales porosos
a 303 K y un rango de presion desde la presion de vapor
del componente (condicion de la alimentacion) a presion
atmosférica (presion de permeado).

En la Figura 6 se presentan los nimeros de Knudsen para
los distintos didmetros de poro de los materiales estudiados
(Tabla 4). Se observa que para un diametro de poro de
0,05 nm el numero de Knudsen cae en el rango entre
10 y 100, indicando un diametro de poro Optimo, a una
temperatura de 303 K, para la selectividad de la separacion
por este mecanismo de difusion. Esto determina que para la
separacion de la mezcla etano/propano, la membrana debe
ser una zeolita, entre las cuales las tipos Ze-A Ca, Ze-A
Na, ZSM-5 Na vy el silicalito presentan un diametro de
poro cercano a 0,05 nm. El efecto de la temperatura en el
numero de Knudsen es despreciable a presion atmosférica
(lado permeado). Del lado de la alimentaciéon (vapor),
una disminucion de la temperatura de 20 K, permite que
se desarrolle un régimen de flujo tipo Knudsen a través de
poros de hasta 0,08 nm.
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Figura 6. Numero de Knudsen de la difusion del propano
para distintos diametros de poro

Seleccionando un diametro de poro de 0,5nm para el
material de la membrana, con los balances de masa por
componente, se calculd la composicion de propano en la
corriente del retenido, variando el area de membrana. Estos
resultados se muestran en la Figura 7. La selectividad de la
separacion del etano respecto al propano se muestra en la
Figura 8.
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Figura 7. Calidad y fraccion del producto obtenido por
pervaporacion en funcion del area de membrana
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Figura 8. Selectividad de la separacion del etano por
pervaporacion en funcion del area de membrana

Como puede observarse en las Figura 7, la pureza del
propano obtenido aumenta con el area de transferencia,
convergiendo en un valor alrededor de los 200m2. Al
aumentarse el area es mayor la pérdida del producto
retenido, por el aumento del flujo permeado. Una remocion
significativa de etano implica una recuperacion de propano
alrededor del 85%.

El incremento de temperatura de operacion favorece la
permeancia, obteniéndose una mayor pureza del propano
retenido, con una disminucion de su caudal.

Un efecto térmico a considerar es la disminucion de
temperatura de la mezcla liquida por la volatilizacion de los
componentes que permean. Cuando se resuelve el balance
energia para un temperatura de alimentacion de 303 K, y una
separacion por pervaporacion para poro 0,05 nm, se obtiene
un disminucién de 15,6 K en la temperatura de la corriente.
El efecto de este cambio de temperatura puede verse en la
Figura 7 (288 K), en la cual se aprecia una disminucion
importante en pureza del propano obtenido como corriente
de retenido, debido a la disminucion del flujo permeado.

A mayor diametro de poro, el flujo de los componentes que
permean aumenta, con preferencia del etano, por su menor
tamafio molecular, favoreciéndose asi la pureza del propano
en la corriente retenida. La selectividad de la separacion
puede verse desfavorecida con la variacion del didmetro
de poro, por la influencia del tipo de régimen de difusion.
A mayor tamaifio de poro el flujo tipo viscoso comienza
a tener influencia en el régimen de transferencia de masa
(numero de Knudsen menor a 10). A menores didmetros de
poro el efecto de la difusion superficial por adsorcion de los
componentes en la superficie del s6lido domina el fenomeno
(nimero de Knudsen mayor a 100). La contabilizacion de
este ultimo efecto en el modelado de la transferencia, es
posible con ensayos experimentales de permeacion, que
permitirian estudiar la influencia de las caracteristicas del
material en su interaccion con las especies permeantes.
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Trabajar con presiones de vacio del lado del permeado
favorece la permeancia, pero implica un consumo energético
para generar dicha presion. Otra manera de disminuir la
presion parcial de los permeantes es con la inyeccion de
un gas inerte del lado del permeado que funcione como
corriente de arrastre. En las Figuras 7 y 8 se ve el efecto de
una inyeccion de 100 kmol/h de gas inerte en el permeado,
resultando en una mayor pureza del propano retenido,
con una disminucién de su caudal. El uso de un gas inerte
pudiera ser costoso o contaminar el producto permeado.

La pureza obtenida por permeacion del etano no alcanza
a la especificacion deseada, puesto que es necesario
retirar el butano que queda retenido wusando otro
mecanismo de separacion. En la Figura 9 se representan
las concentraciones del etano y butanos en la corriente
de producto retenido. Para alcanzar mayor pureza del
propano, se prefieren mayores aéreas de transferencia, lo
cual implica una disminucién de su produccion. Puesto
que el subproducto obtenido como corriente de permeado
también es de valor comercial, la seleccion del material a
utilizar y de las condiciones de operacion queda a criterio
de una evaluacion de optimizacion econdomica entre calidad
y cantidad de los productos.
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Figura 9. Composiciones de etano y butanos en la
corriente retenida en funcion del area de membrana

Purificacion por adsorcion en lecho fijo. Luego de remover
el etano por pervaporacion, es necesario retirar el contenido
de iso-butano en la corriente de propano resultante. Esta
separacion es posible por la mayor atraccion que ciertos
solidos tienen por el iso-butano respecto del propano. A
pesar de que el propano es una molécula de menor tamafio,
y por lo tanto puede difundir con mayor rapidez dentro de
la estructura porosa de un sélido, es una especie quimica
que presenta menor energia de adsorcion. Esto hace posible
la separacion de estos dos componentes, siempre que el
trayecto del poro del s6lido sea minimo, lo cual se logra
con particulas pequefias o con particulas de sélido inerte
(amorfo) recubiertas con una pelicula superficial del
material poroso. Esta ultima configuracion permite reducir

la caida de presion que presenta el liquido que atraviesa
el lecho, aunque disminuye la capacidad de adsorcion del
lecho por unidad de volumen.

En la Tabla 5 se observa que la entalpia de adsorcion del
iso-butano en una zeolita M5 es 3,5 veces mayor a la
correspondiente entalpia para el propano.

Para modelar la remocién del iso-butano, por adsorcion en
zeolitas M5, se resolvi6 la ecuacidn de transporte de masa,
con el modelo de adsorcion de Langmuir (Ecuaciones 6 -
9). El proceso se considera isotérmico a 288 K (temperatura
efluente de la per-vaporacion. En la Figura 10 se tiene el
perfil de concentracion del soluto en el fluido de salida
del lecho en funcién del tiempo, para dos temperaturas de
operacion. A 303 K el tiempo de ruptura para la operacion
de adsorcion es de 785 s, mientras que a 283 K es de 1290
s. Esta diferencia en el tiempo de ruptura se debe a que
a menor temperatura, el equilibrio de la adsorcion del
butano se favorece, aumentando asi la capacidad del lecho
para retener mayores cantidades de butano, permitiendo
operaciones mas prolongadas antes de alcanzarse la
saturacion del adsorbente. Lo pronunciado de las curvas
de avance mostradas en la Figura 10 corresponden a un
patron ideal de flujo en piston, en el cual la dispersion axial
es minima, por la baja difusividad de los componentes en
la mezcla liquida, y donde se desprecian las limitaciones
de transferencia de masa en la transferencia del soluto
(butano) hacia el solido (zeolita M5). En una operacion
real, el tiempo de ruptura y las pendientes de las curvas de
avance seran menores.
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Figura 10. Perfil de concentracion del iso-butano en el
efluente del lecho de adsorcion en funcion del tiempo

Usando la ecuacion de Ergum (Ecuacion 10) se determind
que la caida de presion en el lecho es de aproximadamente
55 kPa/m, lo que permite que la corriente procesada
permanezca en estado liquido, ya que a la temperatura de
operacion (288K) la presion de vapor de la mezcla es menor
a la presion de descarga del lecho.
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El calor liberado por la adsorcion en el sélido influye sobre
la temperatura del proceso. Para la presente separacion,
el balance de energia indica una disminucién méxima
de 1,25 K, en la temperatura del fluido que atraviesa el
lecho. Este cambio de temperatura no es significativo, y
por lo tanto puede decirse que la adsorcion se comporta
isotérmicamente. Asi, la presion de vapor de la mezcla que
se adsorbe también es constante a través del lecho.

Una vez que se alcanza el tiempo de ruptura es necesario
regenerar el lecho de adsorcion. La regeneracion puede
hacerse con una corriente de arrastre gaseosa a condiciones
ambientales (100kPa y 303K), lo cual puede ser una
corriente de inerte como nitrogeno o puede utilizarse el
producto permeado de la separacidén por pervaporacion.
Esta corriente gaseosa puede contener hasta un 95%
de propano, pero su presion total es de 100 kPa, lo cual
permite regenerar el lecho por disminucion de presion. La
conveccion que genera esta corriente gaseosa promueve
la conveccién del transporte de masa en la desorcion del
iso-butano, favoreciendo asi la rapidez de regeneracion del
lecho.

La Figura 11 muestra el diagrama de bloques para
la combinacion de los procesos de pervaporacion y

Modulo de

Alimentacién/L
Membrana

(C2,C3,iC4, nC4)
—

Retenido/L
(C3.,1C4,nC4

adsorcion de lecho fijo a fin de purificar la corriente de
propano. En la pervaporacion se remueve el etano en fase
gaseosa. La corriente liquida retenida se alimenta a una
columna rellena con particulas adsorbentes para retener el
contenido de butano. La operacion de adsorcion en lecho
fijo opera con una columna adicional donde se regenera
el so6lido adsorbente, por remocion del adsorbato con una
corriente a baja presion. El permeado gaseoso obtenido
en la pervaporacion puede inyectarse como corriente para
regenerar el lecho saturado.

La economia de la combinacion de estas separaciones radica
en que la operacion puede darse a temperatura ambiente y
sin necesidad de incremento de presion en el proceso. A
pesar de que la produccién del propano es menor a la que
se puede obtener por destilacion, el subproducto obtenido
es una mezcla gaseosa de hidrocarburos livianos, que tiene
valor comercial.

Una columna con lecho fijo de adsorcion integrado
con membrana, permitiria separar etano e iso-butano
simultdneamente en un mismo equipo. El esquema de esta
columna se presenta en la Figura 12. Deben estudiarse las
condiciones operacionales y las dimensiones de los equipos
para este disefio.
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Figura 11. Esquema de procesos de pervaporacion y adsorcion de presion alternante de
lecho fijo para purificacion del propano
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Figura 12. Columna integrada de lecho de adsorcion y membrana para la separacion

simultanea de etano e iso-butano
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CONCLUSIONES

La pureza de una corriente de propano, libre de olefinas,
puede aumentarse para obtener refrigerante R290 liquido
a 25°C, por combinacion de columnas de destilacion o
por combinacion de separacion por membranas porosas y
adsorcion en lecho fijo.

La combinacion de dos columnas de destilacion en secuencia
indirecta con integracion térmica, empleando agua como
fluido de enfriamiento y vapor 15 psig como fuente de calor,
es un esquema de separacion de bajo consumo energético
para la separacion planteada, permitiendo una recuperacion
aproximada del 90% de propano. El uso de dimensiones
estandar para el disefio de la segunda columna, la restringe
al uso de empaques como elementos de contacto.

Es posible separar el etano contenido en la corriente de
propano mediante pervaporacion a través de membranas
porosas, con producto permeado a presion atmosférica.
Para garantizar la separacion bajo un régimen de difusion
tipo Kudsen, el diametro de poro del material debe estar
entre 0,05 y 0,09 nm. Un didmetro de poro mayor permite
una mayor permeacion, arriesgando la selectividad de la
separacion por el efecto de la influencia del mecanismo de
difusion tipo viscoso. Un didmetro de poro menor requiere
de mayor area de permeacion y comprometen la selectividad
de la separacion por la influencia del mecanismo de difusion
por superficie.

Un lecho fijo de particulas de zeolitas ZSMS5, permite la
adsorcion del contenido de iso-butano de la corriente de
propano. Deben emplearse particulas de adsorbente sin
limitaciones de transferencia interna. La regeneracion del
lecho puede hacerse por reduccion de presion, usando una
corriente gaseosa inerte a condiciones ambientales.

La combinacion de un moédulo de membranas y un lecho
fijo de adsorcidon permite una recuperacion del butano
alrededor de 80%. La economia de la combinacion de
estas separaciones radica en que la operacion puede darse
a temperatura ambiente y sin necesidad de incremento de
presion en el proceso.
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