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RESUMEN

El ciclohexano (CHX) es la principal materia prima para la produccion de Nylon-6 y Nylon-66,
dos de las fibras sintéticas mas importantes para la elaboracion de textiles. Entre el 80-85 % de la
produccion mundial de CHX se obtiene a través de la hidrogenacion catalitica de benceno (BEN).
Sin embargo, debido a similitudes en sus estructuras quimicas y temperaturas de ebullicion, a 77
°C y 1 atm la mezcla CHX-BEN forma un azedtropo con una composicion del 55 mol% BEN;
imposibilitando su purificacion por destilacion convencional. Como consecuencia, la destilacion
extractiva (ED) surge como una alternativa de purificacion. Debido a su alta polaridad, baja
toxicidad, y bajo costo, el etilenglicol (EG) fue seleccionado como solvente en la simulacion del
proceso de ED en Aspen Plus V14®. El uso de EG result6 adecuado para la obtencion de CHX y
BEN con purezas del 99.90 mol%, respectivamente. Donde, en comparacion con el uso de
sulfolano (SF) como solvente, nuestro proceso de ED utilizando EG representa un ahorro
energético del 11.30 %. Con el objetivo de reducir el consumo energético y las emisiones de CO2,
un proceso de destilacion extractiva con integracion de calor (EDHI) fue propuesto; donde, en
comparacion con el proceso convencional de ED utilizando EG, una integracion de calor minimiza
en un 24.37 % las emisiones de COz. Nuestros resultados demuestran que, el uso de EG como
solvente en un proceso de EDHI favorece a la obtencion de CHX grado textil de forma econémica
y sustentable.

Palabras clave: etilenglicol, destilacion extractiva, ciclohexano, integracion de calor, ahorro
energético.

ABSTRACT

Cyclohexane (CHX) is the main raw material for the production of Nylon-6 and Nylon-66, two of
the most important synthetic fibers for the manufacture of textiles. Between 80-85 % of the world's
CHX production is obtained through the catalytic hydrogenation of benzene (BEN). However, due
to similarities in their chemical structures and boiling points, at 77 °C and 1 atm the CHX-BEN
mixture forms an azeotrope with a composition of 55 mol% BEN; making it impossible to purify
by conventional distillation. As a result, extractive distillation (ED) emerges as a purification
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alternative. Due to its high polarity, low toxicity, and low cost, ethylene glycol (EG) was selected
as the solvent in the ED process simulation on Aspen Plus V14®. The use of EG proved suitable
for obtaining CHX and BEN with purities of 99.90 mol%, respectively. Where, compared to the
use of sulfolane (SF) as a solvent, our ED process using EG represents an energy saving of 11.30
%. Our results demonstrate the high effectiveness of EG as a solvent in the purification of the CHX-
BEN mixture. With the objective of reducing energy consumption and CO, emissions, an extractive
distillation process with heat integration (EDHI) is proposed; where, compared to the conventional
ED process using EG, heat integration minimizes CO; emissions by 24.37%. Our results
demonstrate that the use of EG as a solvent in an EDHI process favor the economical and
sustainable production of textile-grade CHX.

Keywords: ethylene glycol, extractive distillation, cyclohexane, heat integration, energy saving.

INTRODUCCION

El Nylon es la primera fibra sintética creada por el ser humano, siendo descubierta en 1935 por el
quimico estadounidense Wallace Hume Carothers, cuando este se encontraba trabajando para el
gigante multinacional Du Pont de Nemours. El Nylon es clasificado de acuerdo con sus estructuras
quimicas y diversas aplicaciones, siendo los mas utilizados el Nylon-6 y el Nylon-66. El Nylon-6
se utiliza con frecuencia para la elaboracion de textiles, y el Nylon-66 para la fabricacion de
neumaticos. Ambos tipos de Nylon tienen una caracteristica en comun, su origen proviene de los
hidrocarburos ciclicos.

El ciclohexano (CHX) es la principal materia prima para la produccion de Nylon-6 y Nylon-66 [1];
del cual, se estima que entre el 80-85 % de la produccion global de CHX se obtiene por
hidrogenacion catalitica de benceno (BEN) [2]. Aproximadamente, el 54 % de la produccion total
anual de CHX es utilizado para la sintesis de acido adipico [3], el 39 % es ocupado para la sintesis
de e-caprolactama [3]; mientras que, el 7 % restante es empleado para la elaboracion de solventes,
insecticidas y plastificantes [3]. Globalmente, la capacidad total anual de produccion de CHX es
de aproximadamente 1800 millones de galones [5]; de los cuales, Estados Unidos representa 600
millones [3].

En la Figura 1, con flechas en color negro, se muestra el proceso de obtencién de Nylon-6. En este
caso, el CHX (2) obtenido a partir de la hidrogenacion total de BEN (1) debe ser purificado; dado
que, el CHX grado textil debe tener una pureza > 99.9 mol%. Posteriormente, el CHX es oxigenado,
produciendo una mezcla de ciclohexanol (3) y ciclohexanona (4); donde, la ciclohexanona es
purificada mediante un proceso de destilacion y, al reaccionar con acido sulfurico (H2SO4) favorece
a la obtencion de g-caprolactama (5) [4]. Finalmente, una reaccion térmica permite la obtencion
Nylon-6 (6). Por otra parte, con flechas en color azul, se muestra el proceso para la obtencion de
Nylon-66 (9); donde, partiendo de la mezcla ciclohexanol-ciclohexanona, al ocurrir una reaccion
de oxidacion en presencia de acido nitrico (HNO3) se obtiene acido adipico (7) [5]. Posteriormente,
el 4cido adipico reacciona con 1,6-diaminohexano (8) en agua y, via reaccidon de policondensacion
se obtiene el Nylon-66.
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Figura 1. Ruta cinética tradicional para la produccion de Nylon-6 (6) y Nylon-66 (9) utilizando ciclohexano (2)
como materia prima.

Debido a que el equilibrio quimico de la reaccion de hidrogenacion catalitica de BEN se encuentra
limitado, no todo el BEN logra ser convertido en CHX [1]; por lo tanto, a la salida del reactor existe
una mezcla CHX-BEN. A causa de sus estructuras quimicas similares, y una diferencia de 0.65 °C
en sus temperaturas de ebullicion [6], a 1 atm y 77 °C la mezcla CHX-BEN forma un azeo6tropo
homogéneo con una composicion del 55 mol% BEN [6]. Por lo tanto, su separacion por destilacion
binaria convencional de la mezcla CHX-BZ es imposible.

Existen dos técnicas importantes para la purificacion de la mezcla CHX-BEN dependiendo del
contenido de BEN en esta; la extraccion liquido-liquido (LLE) se utiliza para concentraciones entre
20-25 wt%, y la destilacion extractiva (ED) para niveles entre 65-90 wt% [6]. La ED es una de las
metodologias mas utilizadas para la separacion de mezclas azeotropicas [6]. Esta técnica consiste
en afadir un solvente a la mezcla problema, modificando el coeficiente de actividad del
componente clave ligero, aumentando la volatilidad relativa del sistema [6].

Li et al. [7] utilizaron sulfolano (SF) como solvente en procesos de ED para la purificacion de una
mezcla equimolar de 100 kmol/h de CHX-BEN, obteniendo purezas del 99.9 mol% para ambos
componentes. Zhang et al. [8] realizaron un proceso hibrido de LLE-ED utilizando como solvente
al liquido dicationico (65 mol% [Cs(MIM)2][NTf2]> + 35 mol% H»0), para la purificaciéon de una
mezcla equimolar de 100 kmol/h de CHX-BEN, obteniendo CHX y BEN con purezas del 99.9 y
99.6 mol%, respectivamente.

La correcta seleccion del solvente, también conocido como agente de separacion masico, es
desafiante; dado que, este debe ser econdmico, biodegradable, no-inflamable, no-toxico, no-volatil
y de una elevada polaridad [6]. No obstante, a pesar de que el SF es el solvente orgdnico mas
utilizado para la desaromatizacion de hidrocarburos, es un compuesto altamente toxico, inflamable,
puede corroer equipos [9], y su presencia contamina cuerpos de agua [9]. Asi mismo, los liquidos
i6nicos (ILs) son altamente viscosos y densos [10], su naturaleza higroscopica puede causar
corrosion [10], y su produccion es costosa [10]. De acuerdo con la literatura [6], el etilenglicol
(EG), utilizado como anticongelante para automoviles, es un liquido incoloro, econdémico,
altamente disponible en el mercado, y con poca toxicidad [6]; por lo tanto, es presentado como
solvente en una comparacion directa con el uso de SF en la desaromatizacion del CHX.

Por otra parte, los procesos de destilacion representan un elevado consumo energético en las

industrias. Por lo tanto, con el objetivo de maximizar la eficiencia termodinamica, y minimizar el

consumo energético, economico y de emisiones de CO2 en los procesos de ED, el diseno de
3
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procesos de destilacion extractiva con integracion de calor (EDHI) ha ganado importancia en los
ultimos anos [7,8]. Hoy en dia, no se ha reportado el uso de procesos de EDHI utilizando EG para
la desaromatizacion de CHX.

Debido a todo lo anteriormente mencionado, el objetivo de este trabajo es utilizar al EG como
solvente en la simulacion del proceso de ED, en Aspen Plus V14®, para la obtencion de CHX y
BEN con purezas > 99.90 mol%, respectivamente, y logrando una recuperacion de solvente > 99.99
mol%. Primeramente, un andlisis de los diagramas pseudobinarios del equilibrio liquido vapor
(VLE), asi como la estimacion de las volatilidades relativas, permitiran establecer la viabilidad del
EG como agente de separacion masico respecto del uso de SF. Posteriormente, un algoritmo de
optimizacién iterativo es utilizado para la seleccion de las variables de disefio del proceso
convencional de ED. Finalmente, con el objetivo de reducir las emisiones de CO», el consumo
energético y econémico en el proceso de ED utilizando EG, un proceso de EDHI es propuesto.

METODOLOGIA

Equilibrio liquido-vapor (VLE). De acuerdo con la literatura, el modelo termodindmico NRTL
ha sido ampliamente utilizado en la simulacion de los sistemas CHX + BEN + solvente [1,6-8]. En
este caso, los parametros de interaccion binarios NRTL de los sistemas CHX + BEN + {EG/SF}
fueron estimados en Aspen Plus V14®.

La Figura 2 muestra el impacto del EG y del SF en el diagrama pseudobinario del VLE de la
mezcla CHX-BZ a 1 atm utilizando Aspen Plus Properties V14®. En este caso, se observa que el
EG y el SF tienen la capacidad de romper el punto azeotrdpico, aumentando la volatilidad relativa
del CHX, y facilitando a su obtencién como producto de destilado con elevadas purezas. Debido
a la elevada polaridad del EG, asi como a la presencia de electrones 7 en las moléculas de BEN,
las cuales le confieren una mayor polaridad al BEN en comparacion con el CHX [6], la miscibilidad
del BEN en el EG es elevada, facilitando a la extraccion del BEN y facil evaporacion del CHX.
Como consecuencia, cuando utilizamos EG como solvente, la columna extractiva tendra una menor
cantidad de etapas en comparacion con el uso de SF.

La Figura 3 representa el efecto de la presion en el VLE del sistema BEN + {EG/SF}; donde, a
0.2 atm la volatilidad relativa del BEN es superior que a 1 atm. De acuerdo con la literatura, a
presiones inferiores a 1 atm, la volatilidad relativa aumenta, debido a la disminucion en las
temperaturas de ebullicion [11]. Adicionalmente, la volatilidad relativa del BEN es ligeramente
mas grande en presencia del SF, en comparacion con el EG; esto se debe a que, la solubilidad del
BEN es mucho mayor en el EG que en el SF [6], por lo tanto, es mas facil destilar al BEN del SF.
Como consecuencia, la columna de recuperacion del solvente serda mucho mas pequefia cuando
utilizamos SF.
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Figura 2. Efecto del EG y del SF en el VLE del sistema
CHX-BEN a 1 atm.

x; (fraccién molar liquida de benceno)

Figura 3. Efecto de la presion en el VLE de los sistemas
BEN-EG y BEN-SF.

Volatilidad relativa. El solvente tiene como objetivo modificar el coeficiente de actividad del
componente clave ligero, CHX, incrementando su volatilidad y facilitando su separacion [11]. La
Ecuacion (1) es utilizada para estimar la volatilidad relativa de un sistema. Donde, los subindices
i y j representan al CHX y al BEN, respectivamente; mientras que, x y y representan las fracciones
molares de los componentes en las fases liquidas y de vapor, respectivamente [6,11].

_ yil/xi

Ai: =
Uil

(D

La Tabla 1 muestra las volatilidades relativas de los sistemas CHX + BEN + {EG/SF} a1l atm y
diferentes relaciones solventes/mezcla azeotrdpica (S/F). En Aspen Plus V14® se simul6 el efecto
del solvente en un separador flash. Los resultados confirman que el uso de EG y SF aumenta la
volatilidad relativa del CHX. Asi mismo, a relaciones S/F > 2, el SF presenta un ligero aumento en
la volatilidad, en comparacion con el EG. Esto se debe a que, el CHX tiende a incrementar
ligeramente su miscibilidad en presencia de altas concentraciones de EG, caso contrario con el SF.
Sin embargo, altas relaciones S/F provocan un elevado consumo de energia en los rehervidores, y
por ende, los costos operativos y de capital de inversion incrementan. Debido a esto, se concluye
que relaciones S/F < 2 resultan adecuadas para el disefio del proceso de ED.
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Tabla 1. Efecto de la relacion S/F en la volatilidad relativa () del sistema CHX-BEN a 1 atm.

EG SF

S/F a;; @i
1 3.88 3.53
1.5 5.42 5.35
2 7.13 7.46
2.5 9.04 9.82

Disefio del proceso de destilacion extractiva (ED). La Figura 4 muestra el esquema del proceso
convencional de ED para la purificacion de la mezcla CHX-BEN utilizando EG y SF como
solventes. Las simulaciones del proceso de ED fueron desarrolladas en Aspen Plus V14®
utilizando el mdédulo RadFrac y el modelo termodindmico NRTL [6]. Donde, un flujo de 100
kmol/h a 80 °C y 1.0 atm, con composiciones equimolares de CHX y BEN (F), es alimentado en
la seccion media (N) de la columna de destilacion extractiva (EDC) [6]. La presion de operacion
de la EDC es 1 atm. El flujo de EG y SF, como agentes de separacion masicos () es introducido
a 1 atm y 65 °C entre las etapas 2 y 6 (Ng) de la EDC, esto con el objetivo de asegurar su presencia
en la fase liquida a lo largo de toda la columna [6], promoviendo a la extraccion de BEN en el
fondo, mientras el CHX es obtenido con purezas > 99.90 mol% como producto de destilado en D .
La mezcla BEN+{EG/SF} obtenida como producto de fondo de la EDC (B;), es alimentada en la
seccion media (Ng, ) de la columna de recuperacion (RC).

Reposicion de solvente c3
65 °C 1 atm
S e — /65 °C
v
C1 Cc2
1 atm 0.2 atm
/:’[%] 5 /_q’[%] N
S CHX BEN
{EG/SF}
1atm
65°C | Epc RC
— F
100 kmol/h
0.50 CHX B1 \[: /J_L_) B2
0.50 BEN
N R1 BEN + {EG/SF} R2 {EG/SF}
80°C
1 atm

Figura 4. Esquema del proceso convencional de ED para la purificacion de la mezcla CHX-BEN.

De acuerdo con los resultados de la Figura 3, la volatilidad relativa del BEN respecto del EG y SF,
incrementa cuando la presion decrece a 0.2 atm. Por otra parte, debido a que el EG y el SF tienen
temperaturas de ebullicion elevadas, operar la RC a 1 atm puede resultar en un aumento sustancial
en las cargas de calor en el rehervidor R2 [11]; mientras que, a 0.2 atm el consumo de energia
disminuye, minimizando el uso de vapor de vapor de calefaccion, y por ende, los costos de
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operacion del proceso [6,11]. Cruz Valdez et al. [11] demostraron que, para la desaromatizacion
de hidrocarburos, una presion de operacion < 0.2 atm, ocasiona que la temperatura de operacion
del condensador C2 sea < 35 °C, requiriendo un elevado consumo de refrigerante. Adicionalmente,
operar la RC a presion de vacio reduce la temperatura de operacion del rehervidor R2, previniendo
la descomposicion térmica de los solventes [6,11]. Por lo tanto, la RC opera a 0.2 atm. Asi mismo,
la obtencion de BEN con purezas > 99.90 mol% como producto de destilado en D, facilita a la
recuperacion de EG y SF con purezas > 99.99 mol% en B,.

Optimizacion del proceso de ED. La optimizacion secuencial iterativa es una metodologia
ampliamente utilizada en la optimizacion de procesos de ED y LLE-ED [6-8,11], teniendo como
objetivo establecer los valores 0ptimos de cada variable de decision, mientras es minimizado el
consumo energético y el Costo Total Anual (TAC) [6-8,11]. Esta técnica implica la optimizacion
de un solo factor; donde, cada variable de decision es optimizada de manera iterativa, ajustando
una variable a la vez, mientras las demas variables se mantienen constantes [6-8,11].

La Figura 5 muestra el algoritmo de optimizacion iterativo utilizado en este trabajo; donde, la
minimizacion del consumo energético en los rehervidores de las EDC (Qr1) y RC (Qg2), sirve
como criterio para establecer los parametros Optimos de las variables de decision [6,11]. Las
purezas deseadas de CHX en D; (x5¥), BEN en D, (xp-"), y solvente {EG/SF} en B, (x3,),
definidas en las Ecuaciones (2)-(4), son establecidas como especificaciones de disefio o
restricciones.

x5% > 99.90 mol% ()
xpeN = 99.90 mol% (3)
x3, = 99.99 mol% (4)

Las variables de decision seleccionadas en este trabajo son: el flujo de EG o SF (S), la etapa de
alimentacion del flujo de EG o SF (Nj), la etapa de alimentacion de la mezcla CHX-BEN (Ng), y
la etapa de alimentacion de la mezcla BEN-EG (N, ). Los flujos D, y D, se mantuvieron constantes
durante la optimizacion. Las relaciones de reflujo molar de la EDC (RR;) y de la RC (RR,), fueron
ajustadas para mantener las concentraciones deseadas de CHX y BEN en los flujos D; y D,
respectivamente, utilizando la funcion “Design Spec/Vary” en Aspen Plus V14® [6,11]. Los
limites inferiores y superiores de las variables discretas (Ng, Ng, y Ng,) y continuas (S, RRy, y RR;)
fueron definidos utilizando del modulo “Sensitivity Analysis” en Aspen Plus V14® [6,11]. Los
niimeros totales de etapas de la EDC (Nr,,.) y de la RC (N7, ) fueron previamente determinados,

y no fueron considerados en el andlisis de sensibilidad.
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Variar RR1, D1 debe cumplir (Qrzes m\'nin;a
con dos especificaciones de con NTRC fija?
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NTeDC, ¥ S fijos?
NO

. EI TAC es minimo?

Si

(EITAC es
minimo con 8
fijo?

si
. EI TAC es minimo?
si

Obtener los valores optimos de
NTEDC, NF, Ns, ¥ S

| I

NO

Obtener los valores optimos de
NTeDC, NTRC, NF, NS, Ne1, y S

Figura S. Algoritmo de optimizacion iterativo del proceso convencional de ED.

Diseiio del proceso de destilacion extractiva con integracion de calor (EDHI). A causa de las
elevadas temperaturas de ebullicion de los solventes, la temperatura en el fondo de la RC es
superior respecto de la EDC. Por lo tanto, el aprovechamiento del calor sensible del flujo B,
permite precalentar la corriente By; y de esta forma, la carga de calor en el rehervidor R2 es
reducida. Como consecuencia, el consumo energético, el TAC, y las emisiones de CO> son
minimizadas. La Figura 6 muestra el esquema de nuestro proceso de EDHI. En este caso, el
intercambiador de calor (HEX) de nuestro proceso de EDHI es disefiado con una diferencia minima
de temperaturas de 10 K entre la salida de la corriente caliente, y la entrada de la corriente fria.
Adicionalmente, en esta metodologia la mayoria de las variables de disefio del proceso
convencional de ED se conservan [7]. El uso de esta metodologia de integracion de calor es mas
sencillo que la implementacion de rehervidores laterales o técnicas de acoplamiento térmico [7,8].

Reposicion de solvente Cc3

65"C 1 atm
——@=
22
¢ c2
1 atm 0.2 atm
( : 1] Bz /J: | D2
S CHX BEN
{EGISF}
65°C
1 atm EDC RC
F HEX ’A
100 kmol/h B1 ( y_ Bw
05CHX i BEN+{EG/SF} = R2
0.5 BEN
80°C Ri Bz
1 atm {EGISF)

Figura 6. Esquema del proceso propuesto de EDHI para la separacion de la mezcla CHX-BEN.
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Analisis econémico y ambiental. La Ecuacion (5) es ampliamente utilizada para la estimacion del
TAC; el cual, sirve como un indicador econdémico que permite evaluar la viabilidad econémica de
procesos de ED y LLE-ED [6-8,11]. Los Costos Totales de Operacion (70OC) conforman los costos
relacionados con electricidad, vapor de calentamiento en los rehervidores, refrigerante, y agua de
enfriamiento en los condensadores y enfriadores [6]. Los TOC son estimados considerando 8000
h de operacion al afo [6-8]. Por otra parte, el Capital Total de Inversion (7CI) comprende los costos
asociados con las columnas de destilacion (EDC y RC), condensadores (C1 y C2), rehervidores
(R1 y R2), enfriadores (C3), e intercambiadores de calor (HEX). Componentes como tuberias,
valvulas y bombas, generan un impacto econdmico relativamente pequeiio, por lo que son
excluidos del calculo [6,11]. El periodo de retorno del TCI (0) se establece a 3 afios [6-8].

TAC [$/afio] = TOC + E (5)

Las emisiones de CO> sirven como un indicador en la evaluacion del impacto ambiental y
sustentabilidad de un proceso [12]. Las emisiones de CO> estan directamente relacionadas con el
consumo de vapor de calentamiento en los rehervidores; el cual, es generado a partir de gas natural,
carbon o combustibles fosiles pesados [13]. La Ecuacion (6) es comunmente utilizada para la
cuantificacion de emisiones de CO> [kg/h] [6]; donde, @ = 3.67 representa la relacion de masas
molares de COz a C, Qfye [kKW] es la cantidad de combustible quemado, NHV es el valor de
calentamiento neto, y C% es el contenido de carbono. Si se utiliza gas natural como combustible,
el NHV y C% tienen valores de 51,000 kJ/kg y 0.754 kg/kg, respectivamente [6].

CO,lkg/h] = (122) (22 a (6)

La Ecuacion (7) permite calcular Qfye;, siendo Qpy. [KW] la carga térmica total del proceso, y
Aproc [KI/kg] y hproc [kJ/kg] son el calor latente y la entalpia del vapor de calentamiento,

respectivamente; adicionalmente, Ty, Tr, ¥ Tstqck SON las temperaturas de referencia, flama y stack,
respectivamente [6,11].

Qpus = (322) (o = 419) (5220 O

lproc
RESULTADOS

En la Figura 7 se ilustra el efecto del flujo de EG en la obtenciéon de CHX como producto de
destilado en la EDC. Un flujo de EG > 184 kmol/h favorece a la obtencion de CHX con purezas >
99.90 mol%. Sin embargo, esto provoca un aumento en el consumo energético de los rehervidores
R1 y R2; dado que, una mayor cantidad de solvente debe ser calentada para lograr la separacion
correcta de CHX y BEN en D, y D,, respectivamente. Adicionalmente, el comportamiento de las
purezas de CHX concuerda con lo descrito en el calculo de las volatilidades relativas; donde, a
relaciones S/F cercanas a 2 una parte del CHX tiende a miscibilizar con el EG. Por otra parte, un
flujo de EG < 184 kmol/h fomenta al aumento de RR; y RR,, debido a que no se cumple con las

9

@@@@ Registro ISSN 2448-8186
BY NG SA DOI:10.19136/Jeeos.a10n2.6703



LM & Journal of Energy, Engineering,

EE?EQ Optimization and Sustainability Cruz-Valdez J.A.!
@ ‘- Vol.10 Num 2: 2026 pag. 1-16

concentraciones deseadas de CHX, y BEN en la EDC y en la RC, respectivamente; como
consecuencia, existe un aumento en las cargas de calor de R1 y R2. Por lo tanto, un flujo de 184
kmol/h de EG resulta apropiado.

260 r 1035
—~ 0.8992 | R S _7;{_ 258 I 1030
5 oz
5 / ghiozsg
<] /‘j = =
5 0.9991 n” | 256 = =
° -—f @ @
3 s 1020 &
= o - B
] P = o
B o 254 v e
5 £ ¥ L0175 O
8 089904 - - - oo A R 5 5
g L 252 73 L1010 ‘?‘3
= Li¥] Li¥]
g © | 1005 ©
G 09989 Laso & 5
£ —=— X 8 f1000 8
5 —A— Qe
b 248
0.9988 4 - G- Qpy 995
- 990

T T T T T T T T T 246
180 181 182 183 184 185 186 187 188 189 190
Flujo molar de EG (kmol/h) alimentado en la EDC

Figura 7. Efecto del flujo de EG en la pureza de CHX y consumo energético en R1 y R2.

La Tabla 2 muestra una comparacion de los resultados de las variables de disefio de los procesos
de ED utilizando EG y SF. Donde, el uso de EG, en comparaciéon con el SF, promueve a que la
EDC tenga menos etapas de separacion; sin embargo, en presencia de SF la RC es mas pequeiia,
concordando con las conclusiones de los diagramas pseudobinarios y binarios del VLE descritos
en la seccion anterior. Adicionalmente, en ambos casos se logra la obtencion de CHX y BEN con
purezas del 99.90 mol%, cumpliendo con los estdndares necesarios para la produccion de CHX
grado textil [1,3].

Debido a la naturaleza toxica y altamente cancerigena del BEN, y con el objetivo de evitar la
contaminacion del solvente antes de ser recirculado a la EDC, este debe contener como maximo
impurezas de BEN < 300 ppm [14]. En este contexto, se logra una recuperacion de solvente con
purezas del 99.99 mol%, existiendo la presencia de 12.60 ppm y 123.80 ppm de BEN cuando se
utiliza SF y EG, respectivamente. En ambos casos, se cumple con los limites permitidos de
impurezas de BEN. Estas impurezas ocasionan una reposicion de solvente fresco de 0.003 kmol/h
de SF, y 0.018 kmol/h de EG. Si bien, la reposicion de solvente es minima, se necesita ligeramente
una mayor cantidad de EG que de SF, esto debido a la alta capacidad de miscibilidad del BEN con
el EG, descrita anteriormente.

Los objetivos principales del disefio de procesos de EDHI es reducir el TAC a partir de la
minimizacion en las cargas de calor en los rehervidores, y por ende, un decrecimiento en los costos
de vapor de calentamiento suministrados, y en las emisiones de CO.. En este caso, a pesar de que
la temperatura de ebullicion del EG a 0.2 atm es de 149.74 °C, el uso de vapor de presion media es
utilizado como fuente de calentamiento en el R2 de la RC. Adicionalmente, el uso de un flujo
elevado de EG como solvente en la EDC, asi como la baja temperatura de alimentacion del flujo
B; en la RC, causan un elevado consumo de energia en R2. La baja temperatura del flujo de fondo
B; es una caracteristica de las EDC, como consecuencia de la temperatura de ebullicion del CHX.
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Tabla 2. Comparacion de los procesos de ED en la desaromatizacion de CHX utilizando EG y SF.

Parametros Solventes
EG SF
EDC Nrpoe 14 15
S [kmol/h] 184 166
Ng 3 3
Ng 10 10
RR, 1.18 0.61
ngx 0.9990 0.9990
Qc1 [kW] -905.141 -668.481
Qg1 [KW] 252.952 385.495
RC Nrp. 8 6
Np, 6 3
RR, 0.18 0.15
ng"’ 0.9990 0.9990
xgz 0.9999 0.9999
Qc, [kW] -545.487 -539.628
Qr, [kKW] 1011.31 1462.17
C3 Q5 [kW] -746.662 -1572.6

La Figura 8 muestra los resultados del proceso de EDHI utilizando EG como solvente. En este
caso, no existe modificacion en las variables de disefio de la RC. En comparacion con el proceso
de ED, el uso de un intercambiador de calor (HEX) para la transferencia de calor sensible entre las
corrientes B; y B,, permitio calentar al flujo B; de 77.64 °C a 88.0 °C, favoreciendo a una
disminucion energética de 1011.31 kW a 700.323 kW en R2. Mientras que, la corriente B,
disminuy6 su temperatura de 149.17 °C a 115.77 °C, minimizando la energia de enfriamiento de
-746.662 kW a -434.82 kW en C3.

0.018 kmolth 1?1?m
1EG
65 ‘G 65 °C
B e——y it
c1 c2
1 atm 0.2 atm
8074 °C BzH 35.06°C
905,176 kW Ms.77°C -545.465 kW
2 D1 /-L_\z Dz
S ) 50 kmol/h 50 kmol/h
184 kmolih 0.9990 CHX 0.9990 BEN
1EG 0.0006 BEN RRz=0.18 0.001 CHX
B65°C EDC 0.0004 EG RC trazas EG
1 atm _ HEX
. RR1=1.12 B 307.036 kKW Rz
=) .
100 kmolih |10 234 kmolh “——  88°C |6 ?g‘égég k?N
05CHX ~J3 0.7863 EG 0
0.5 BEN 0.2135 BEN Bz
80°C R1 0.0002 CHX
1 atm 7re4cc 184 kmolih
262,255 kW 0.9999 EG
0.0001 BEN

trazas CHX

Figura 8. Esquema del proceso de EDHI utilizando EG como solvente.

La Figura 9 muestra el proceso de EDHI que utiliza SF como solvente; donde, la integracion de
calor provoca un aumento de 113.62 °C a 123.5 °C en la temperatura del flujo B;, permitiendo una
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disminucion de 1462.17 kW a 1267.04 kW en R2. Por otra parte, RR, adquirid un valor de 0.23,
con la finalidad de obtener BEN y SF con purezas del 99.90 mol% y 99.99 mol%, respectivamente;
por lo tanto, existe un aumento de -539.628 kW a -576.833 kW en C2. Sin embargo, la transferencia

de energia entre B, y B; provoco que la temperatura del flujo B, disminuyera de 221.24 °C a
199.76 °C, minimizando de -1572.6 kW a -1340.26 kW la carga de calor en C3.

0.003 kmolth c3
1 SF 1 atm
65 °C 85°C
—<! ) -1340.26 kW
c N/ c2
1 atm 0.2 atm
80.77 °C BzH 3565 °C
-568.481 KW 199.76 °C 576,833 kW
] D1 2 Dz
S 3 50 kmol/h 50 kmolth
166 kmol'h 0.9990 CHX 0.9980 BEN
1SF 0.0009 BEN RRz=0.23 0.0008 CHX
65°C EDC trazas SF RC trazas SF
1atm RR1 = 0.61 HEX
232.38 kW -
F B1 fa————n B1H )
221.24*C
100 kmol/h |__10 216 kmaolh “——/ 1235°C 3
0.5 CHX 14 0.7665 SF 5 1267.04 kW
0.5 BEN 0.2313 BEN B:
80°C R1 0.0002 CHX
1atm 113.62°C 166 kmol/h
385.495 kKW 0.9999 SF

trazas BEN
trazas CHX

Figura 9. Esquema del proceso de EDHI utilizando SF como solvente.

La Figura 10 muestra una comparativa del consumo energético total de nuestros procesos de ED
y EDHI; donde, el proceso de ED que utiliza EG genera un consumo energético total de 2710.30
kW, presentando un ahorro del 11.31 % en comparacion con el proceso de ED que utiliza SF. Por
otra parte, el proceso de EDHI que utiliza EG presenta un gasto total de energia de 2403.881 kW,
mostrando un decrecimiento energético del 11.31 % y del 21.33 % respecto de los procesos de ED
que usan EG y SF, respectivamente; mientras que, en comparacion con el proceso de EDHI que
emplea SF, existe una disminucion del 17.04 %. Dichos resultados demuestran que el correcto
aprovechamiento del calor sensible del flujo de solvente recuperado ayuda a minimizar el consumo
de energia en el rehervidor R2.

La Figura 11 muestra las emisiones de CO; generadas en nuestros procesos de ED y EDHI
utilizando EG y SF. Donde, el uso de EG en el proceso de ED genera 268.28 kg/h de CO»,
presentando una reduccion del 31.83 % en comparacion con el proceso de ED que usa SF. Por otra
parte, el proceso de EDHI usando EG produce 202.89 kg/h, siendo una minimizacion del 42.35 %
en comparacion con el uso de SF en el proceso de EDHI. La generacion de bajas cantidades de
contaminantes atmosféricos al utilizar EG estd directamente relacionada con el aumento de la
volatilidad relativa del sistema CHX-BEN en la EDC; dado que, a mayor volatilidad, la separacion
es mas facil, y por ende, se necesita menos energia en el reboiler R1 para separar los componentes.
Asi mismo, la reduccién en la temperatura de ebullicion del EG debido al uso de una presion de
operacion de 0.2 atm en la RC, ocasiond una disminucion en la energia de calentamiento en el R2.
Adicionalmente, una apropiada integracion de calor, calentando la corriente fria B,, favorecio a
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una reduccion del 11.31 % en el consumo de energia, y una minimizacion del 24.37 % en emisiones
de COz respecto del uso de EG en el proceso convencional de ED.

3200 450
ED
30007 EDHI 400+ =0
s
= 7 = EDHI
= I, £
,g 2800 ED 77 g 350 4
o o
8 7 S
52600 3 300
2 8 ED
o EDHI 5
w
% 2400 2 250+
[ L
S 7 EDHI
2200 - S 200
777
s
77,
7,
2000 T ; 150 T I
Etilenglicol Sulfolano Etilenglicol Sulfolano
Agentes de separacién masicos Agentes de separacidn masicos

Figura 10. Consumo energético de los procesos de EDy ~ Figura 11. Emisiones totales de CO, generadas en los
EDHI. procesos de ED y EDHIL

En la Figura 12 se muestra una comparacion del TAC de los procesos de ED y EDHI utilizando
EG y SF para la purificacion de la mezcla CHX-BEN. Los costos totales de operacion (TOC) y
costos totales de capital de inversion (TCI) de nuestro trabajo fueron determinados utilizando el
modulo “Economics” en Aspen Plus V14®. Nuestro proceso de EDHI utilizando EG present6 un
TAC de $651.320x10%/afio, siendo el menor de todos los procesos; mostrando ahorros del 0.25 %
y 8,87 % en comparacion con los procesos de ED que utilizan EG y SF solventes, respectivamente.
Mientras que, existe una minimizacion del 11.95 % respecto del proceso de EDHI que utiliza SF.

Estos resultados indican que el uso de EG en un proceso de EDHI es viable en los aspectos
economicos, energéticos y ambientales.

o 77
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[==R:
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5 1000 1
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EG(ED) EG(EDHI) SF(ED)  SF (EDHI)

Figura 12. Comparacion del TOC, TCI'y TAC de los procesos de ED y EDHIL
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CONCLUSIONES

En este trabajo se utiliz6 EG como alternativa al uso de SF, en el disefio de un proceso de ED para
la separacion de la mezcla azeotropica CHX-BEN. Un andlisis cualitativo y cuantitativo de los
diagramas pseudobinarios y binarios del VLE, asi como del céalculo de la volatilidad relativa,
respectivamente; demostraron que, el EG es un solvente efectivo para romper el punto azeotropico
e incrementar la volatilidad relativa del CHX a bajas relaciones S/F, esto debido a la alta polaridad
y miscibilidad que presenta el BEN en el EG. Posteriormente, el uso de un algoritmo de
optimizacion iterativo, incorporando “Sensitivity Analysis”, permiti6 establecer los limites
inferiores y superiores de las variables de disefio criticas. Esta metodologia garantiz6 la obtencion
de CHX y BEN con purezas > 99.90 mol%, y una recuperacion de EG al 99.99 mol% con 123.80
ppm de BEN residual, cumpliendo con los estandares de impurezas establecidos. Se demostré que
el uso de EG en procesos de ED permite ahorros energéticos, en el TAC, y en las emisiones de CO»
del 11.31 %, 8.63 %, y 31.83 %, respectivamente, en comparacion con el proceso de ED que utiliza
SF. Por otra parte, con el objetivo de aprovechar el calor sensible de las corrientes calientes del
proceso de ED, y minimizar las emisiones de contaminantes atmosféricos, un proceso de EDHI es
propuesto, reduciendo las emisiones de CO; en un 24.37 % respecto del proceso de ED utilizando
EG. De acuerdo con la literatura y los resultados mostrados en este trabajo, el uso de EG, asi como
el disefio de un proceso de EDHI, son opciones econdmicas y ambientalmente amigables para la
desaromatizacion de CHX grado textil.
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